Obtención de tereftalonitrilo por amonioxidación  de P-xileno by Alcántara Pedreira, Ramón
UNIVERSIDAD COMPLUTENSE DE MADRID
 FACULTAD DE CIENCIAS QUÍMICAS
TESIS DOCTORAL
MEMORIA PARA OPTAR AL GRADO DE DOCTOR
 PRESENTADA POR 
 Ramón Alcántara Pedreira
Madrid, 2015
© Ramón Alcántara Pedreira, 1973
Obtención de tereftalonitrilo por amonioxidación  de P-
xileno 
UNIVERSIDAD COMPLUTENSE DE MADRID
FACULTAD DE CIENCIAS
Serb A - n  * 178 BIBLIOTECA UCM
5300125287
SECCION DE QUIMICAS
OBTENCION DE TEREFTALONITRILO 




UNIVERSIDAD COMPLUTENSE - MADRID 
Eacultsd do ClenctM QMmka#
B I B L I O T E C A
N° Registre— _
Publicaciones de la Facultad de Ciencias 
MADRID 1973
ISBN 84-500-5746-9
D«p6tllo legal: M. 18.573-197S 
lap te to  por el Servioio de Pnblicacionea de la Facultad de Ciencias 
Univenidad Complutease de Madrid
Esta investigaciôn se ha realizado en los Laboratories 
de la Câtedra de Ingenierîa Quîmica de la Universidad Com- 
plutense de Madrid, bajo la direcciôn del Catedrâtico Dr.
D . Enrique Costa Novella, a quieh deseo exponer mi mayor 
agradecimiento por sus consejos y asesoramiento y también 
a los Dres. D.. Fernando Camacho Rubio y D. José Luis Sote­
lo Sancho que con su ayuda,especialmente en la interpreta- 
ci6n de resultados han hecho posible la consecuciôn de es­
te trabajo.
Asî mismo he de agradecer a la Facultad de Ciencias la 
posibilidad de disponer del material adecuado, a la Comisa 
rîa de Protecciôn Escolar la beca que me.otorgô, a la Es- 
cuela Técnica Superior de Ingenieros de Minas las facilida 
des que me han concedido y en general â todos aquellos que 
directe o indirectamente han contribuido a esta investiga­
ciôn.
Madrid, diciembre de 1.972.
"%-

I N D I C E
Pég
I. RESUMEN ........................     1
I^. INTRODÜCCION ...............   4
2.1. GENERALIDADES ..................   4
2.1.1. Polimerizaciôn directa del tereftaloni- 
trilo  ...............   6
2.1.2. Polimerizaciôn de la tereftalamida ..... 6
2.1.3. Polimerizaciôn de la p-bencilendiamina . 6
2.1.4. Polimerizaciôn del âcido tereftâlico y
del teref talato de dimetilo .......  ... 6
2.2. METODOS INDUSTRIALES DE FAB.RICACION DE NITRI-
LOS AROMATICOS ......    . .. ...    ...... 9
2.3. MATERIAS PRIMAS PARA LA FABRICACION DE TEREF­
TALONITRILO  ....     10
2.4. AMONIOXIDACION DE COMPUESTOS AROMATICOS ..... 15
2.5. SINTESIS DEL TEREFTALONITRILO POR AMONIOXIDA­
CION ........       ' 17
2.6. CONSIDERACIONES SOBRE LA OBTENCION DE DATOS 
CINETICOS ......   18
2.7. OBJETO Y ALCANCE DE LA PRESENTE INVESTIGACION 21
III. APARATO  ..........       22
3.1. REACTOR................ . ........ .......  22
3.2. SISTEMA DE ALIMENTACION DE REACCIONANTES ...... 24
3.3. SISTEMA DE RECOGIDA DE PRODUCTOS DE REACCION . 28
3.4. SISTEMA DE CALEFACCION Y AISLAMIENTO TERMICO 30
3.5. SISTEMA DE REGULACION Y MEDIDA DE LA PRESION
Y TEMPÊRATURA ..................   ........... 31
3.5.1. Regulaciôn de la presiôn  ......  31
3.5.2. Regulaciôn y medida de la temperatura .. 32
IV. PROCEDIMIENTO ................. . . ................ 33
4.1. PLANTEAMIENTO DE UN EXPERIMENTO     .. 3^3
4.2. DESARROLLO DE UN EXPERIMENTO ...      . 33
V. RESULTADOS  ..........      36
5.1. SELECCION DE CATALIZADOR  ....*.....;.....  37
5.2. ESTUPIO CINETICO .....................   37
5.2.1. Experimentos previos ......   .37
5.2.2. Experimentos cinéticos .............  39
VI. DISCUSION DE RESULTADOS  ......................... 52
6.1. SELECCION DE CATALIZADOR ...................   52
6.2. EXPERIMENTOS CON EL CATALIZADOR SELECCIONADO 53
6.2.1. Variaciôn de la actividad del cataliza-
dor con el tiempo de utilizaciôn .....  53
6.2.2. Influencia de la relaciôn molar amonia- 
co/xileno .......  54
6.2.3. Influencia de la relaciôn molar oxîgeno 
(aire)/xileno .........................  55
6.2.4. Influencia de la temperatura ......   55
6.2.5. Influencia de la relaciôn M/A  ......   56
6.3. EXPERIMENTOS CINETICOS ......   63
6.3.1. Tratamiento semicuantitativo  .......   63
6.3.2. Influencia de las etapas de transferen-
cia de materia  .....    83
6.3.3. Tratamiento de las etapas qulmicas .... 85
VII. CONCLUSIONES .  ...................................  123
V111. RECOMENDACIONES  .......................... '....  125
IX. APENDICES  ..................  126
9.1. APARATO: DETALLES Y ACCESORIOS .....   126
9.1.1. Detalles del aparato  ..............  126
9.1.2. Vâlvulas ....................   126
9.1.3. Dispositivos de medida ...............  126
9.1.3.1. Diafragmas de medida  ....  126
9.1.4. Vaporizador de p-xileno ......     132
9.2. DETALLES DE PROCEDIMIENTO  .............  135
9.2.1. Preparaciôn de Catalizadores ......... 135
9.2.1.1. Catalizador A-1  .......  135
9.2.1.2. Catalizador A-2 ......   137
9.2.1.3. Activaciôn de la alûmina  137
9.2.2. Condiciones de fluidizaciôn  ....   137
9.2.3. Métodos de anâlisis  ........... 139
9.2.3.1. Anâlisis de xileno no reac- 
cionado  ....  139
9.2.3.2. Anâlisis de tereftalonitri-
lo y tolunitrilo   .....  140
9.2.3.3. Anâlisis de COg ...........   141
9.2.3.4. Anâlisis de HCN  ..   141
9.2.4. Câlçulo de un experimento..........  141
9.2.4.1. Câlculos de un experimento . 141
. . BIBLIOGRAFIA................ ....... ....... 159

I. RESUMEN
En esta Memoria se presentan los resultados obtenidos 
en el estudio de la sîntesis de tereftalonitrilo por amo- 
nioxidaciôn de p-xileno en fase vapor en presencia de un 
catalizador oxidante mantenido en estado fluidizado.
Los procesos de oxidaciôn directa de hidrocarburos aro 
maticos p-disustituidos para producir âcido tereftâlico 
y sus derivados, materia prima para la fabricaciôn de polf 
meros y fibras de gran importancia industrial, presentan 
numerosas dificultades bien por oxidarse fâcilmente a CO2 
los productos obtenidos cuando se opera en fase vapor, 
bien por ser dificil la separaciôn de los productos y por 
las përdidas de catalizador implicites en los procesos en 
fase liquida.
Sin embargo el bajo coste de los hidrocarburos que re­
sultan de la industrie petroleoquimica hace muy atractivo 
su uso como materia prima. Si en lugar de efectuar la oxi­
daciôn aislada se verifica en presencia de amoniaco éste 
protege a los grupos carboxilo formados durante aquel pro- 
ceso estabilizândolos en forma de grupo nitrilo. De este 
modo a partir del p-xileno puede obtenerse tereftalonitri­
lo, compuesto que se transforma directamente en âcido te- 
reftâlico o tereftalato de dimetilo, e incluso es utiliza- 
ble como monômero para la fabricaciôn de fibras. Ademâs, 
por la reactividad del grupo nitrilo, constituye un exce- 
Icntc reactivo para la sintesis de otros compuostos aromü- 
ticos valiosos. Unidas estas propiedades a la escasa infor 
maciôn que sobre este proceso se encontrô en la bibliogra- 
fia se considerô interesante plantear una investigaciôn a 
fin de encontrar las condiciones ôptimas para su desarro- 
llo e intenter esclarecer el mécanisme por el que transcu- 
rre y las ecuaciones de velocidad correspondientes.
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Para ello se monté una instalaciôn que permitiese obte 
ner los datos necesarios, en un reactor integral con el ca 
talizâdor soportado en lecho fluidizado, que permite una 
excelente regulaciôn de su temperatura muy importante en 
el caso de este proceso, muy exotérmico.
Una vez puestos a punto los métodos analîticos para la 
determinaciôn cuantitativa de reaccionantes y productos se 
seleccionô el catalizador adecuado, ÿa ùtilizado en traba- 
jos anteriores realizados en nuestro laboratorio. Esté 
constituido por pentôxido de vanadio como componente funda 
mental junto a molibdato de hierro depositados sobre un so 
porte de alûmina activada.
Se estudiô la variaciôn de la actividad del cataliza­
dor con el tiempo de utilizaciôn, comprobândose que se man 
tiene constante al menos durante siete horas (perîodo que 
fue posible investigar). Ademâs, después de ùtilizado, ré­
cupéra todas sus propiedades iniciales por calefacciôn en 
corriente de aire.
Se efectuaron 45 experimentos a fin de seleccionar lo; 
intervalos mâs adecuados para las distintas variables con 
miras al planteamiento del estudio cinético.
Desde el punto de vista de su desarrollo industrial el 
rendimiento ôptimo y las condiciones mâs adecuadas se ob- 
tienen a temperatura de 410® con relaciôn molar hidrocarbu 
ro;amoniaco:aire 1:5:80 y razôn M/A de 542 gr/(mmoles xile 
no/minuto) en las que se alcanza una conversiôn total del 
p-xileno 98,98% obteniéndose rendimiento .de 71% de terefta 
lonitrilo y como ûnicos subproductos diôxido de carbono y 
agua, que por su volatilidad muy diferente pueden separar- 
se fâcilmente del producto principal.
Para realizar el estudio cinético se efectuaron 64 ex­
perimentos ûtiles: a cuatro temperaturas (390, 400, 410 y 
420®C), dos relaciones molares aire-xileno (60 y 80), dos
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relaciones molares amoniaco-xileno (3 y 5) y cuatro razo- 
nes M/A comprendidas entre 60 y 550 gr de catalizador / 
/(mmol de p-xileno/min), correspondientes a cuatro masas 
de catalizador (50, 100, 200 y 300 gr).
Para la interpretaciôn cinética del proceso se propone 






en el que c.cla una de ellas supone a su vez otras varias 
reacciones cuya velocidad viene controlada por là oxida­
ciôn del compuesto inicial, por su mayor lentitud.
Las cuatro reacciones que pueden tomarse como irréver­
sibles, aparentemente transcurren con el oxîgeno adsorbido 
sobre el catalizador y el compuesto aromâtico en fase ga- 
seosa, estando controlada su velocidad por la etapa de 
reacciôn superficial, respondiendo a ecuaciones de la for 
ma:
..r.. = k p.
siendo p^ la presiôn parcial de! compuesto a oxidar.
Asî se obtienen las siguientes expresiones para las ve 
lücidaden netas de desapariciôn y apariciôn de los distin- 





^^TDN _  ^  _
d(ST^) " 2^TN " 4^TDN
. dn^
d (M/A) “ ^3^TN ■’■ ^4^TDN
que .integradas simultâneaménte por un método de diferencias 
finitas condujeron a una concordancia satisfactoria entre 
los rendimientos de los distintos productos calculados y ex 




El tereftalonitrilo o 1,4 diciano benceno es el dinitri- 
lo del 1,4 benceno dicarboxilico (âcido tereftâlico). A la 
temperatura ordinaria es un solide blanco insoluble en agua 
y en la mayor parte de los disolventes orgânicos (s<5lo es 
parcialmente soluble en acetona, métanol y âcido acêtico).
Se sublima fâcilmente.
Las aplicaciones industriales se centran en:
i) Industrie orgânica de sintesis: La elevada reactivi- 
dad del grupo ciano hace de él un excelente compuesto inter- 
medio para la sintesis de compuestos aromâticos.
ii) Industrie de polimeros: La presencia dé grupos acti- 
vos en su molécule le permite intervenir en reacciones de po 
limerizaciôn. Por otra parte estâ directamente relacionado 
po- i) con otras moléculas orgânicas de gran importancia co­
mo agentes polimerizantes taies como:
* a) Tereftalamida
b) p-Bencilendiamina
c) Tereftalato de dimetilo
d) Acido tereftâlico
Las aplicaciones del tereftalonitrilo como reactivo de 
sintesis son muy variadas; como ejemplo, sus derivados clora 
dos constituyen excelentes herbicidas (1).
Aunque hoy dia estas aplicaciones tienen escaso interés 
industrial un abaratamiento del producto haria cambiar posi- 
blemente la situaciôn. No obstante, las mayores posibilida-
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dos de utilizaciôn industrial del tereftalonitrilo radican 
en su polimerizaciôn o la de sus derivados. A continuaciôn 
se pasa, pues, revista a las vias descritas en el apartado
ii) .
2.1.1, Polimerizaciôn directa del tereftalonitrilo
Muy recientemente (2) se ha conseguido la polimeriza­
ciôn directa del tereftalonitrilo a 40 atm y 450®C.
2.1.2. Polimerizaciôn de la tereftalamida
La hidrôlisis controlada del tereftalonitrilo conduce 
a la diamida correspondiente con rendimientos prâcticamen- 
te cuantitativos (3). Este compuesto se copolimeriza con 
la hexametilentetraamina dando fibras que poseen mejor - 
orientaciôn y propiedades que las del nylon (4) (5).
Los copolimeros de tereftalamida con otras amidas aro- 
mâticas taies como la p-benzamida proporcionan fibras de 
alto môdulo de elasticidad que presentan gran resistencia 
a la elongaciôn por traceiôn (6).
2.1.3. Polimerizaciôn de la p-bencilendiamina
Por hidrogenaciôn del tereftalonitrilo se obtiene la 
p-bencilendiamina, que copolimeriza con compuestos dicarbo 
xîlicos y conduce a poxiamidas (7) (8).
2.1.4, Polimerizaciôn del âcido tereftâlico y del terefta­
lato de dimetilo.
Entre todos los polimeros que pueden obtenerse del âc_i 
do tereftâlico y sus derivados sin duda el que tiene mayor 
interés industrial en la actualidad es el poliéster forma- 




— O — 0^ 2 ~ CH2 — O — C "" — C — 0 " “
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politereftalato de etilo que se obtiene bien por reacciôn 
entre ambos en presencia de catalizadores (9)(10) bien por 
transesterificaciôn de tereftalato de dimetilo con etilen- 
glicol (11) (12); este ûltimo método es preferido hoy dîa 
originando un polimero de peso molecular medio prôximo a 
9000 que se utiliza para fabricar fibras y peliculas resis 
tentes a la hidrôlisis y de notables propiedades mecânicas 
y térmicas; desde su apariciôn en 1949 con el nombre regis^ 
trado de Terylene no han cesado de aparecer nuevas marcas 
no solo con aplicaciôn en el campo textil,sino cubriendo 
otras tan diversas como cintas magnéticas o aislantes eléc 
tricos y pelîculas.
En la figura 2.1. se ha representado la evoluciôn del 
mercado de polimeros no celulôsicos en los ûltimos ahos
(13). Puede observarse que mientras la producciôn de las 
restantes fibras se mantiene estable o decrece, los poliés_ 
teres experimentan un crecimiento constante.
El âcido tereftâlico puede dar otros polimeros, de im­
portancia considerablemente menor; asf con hexametilendia- 
itina conduce a fibras poliamîdicas de elevada elasticidad
(14) .
Por hidrôlisis de tereftalonitrilo se obtiene con fac^ 
lidad bien el âcido tereftâlico (15)(16)(17) o su éster d^ 
metîlico (18) (19) (20) . En una reciente patente (21) se des_ 
cribe incluso su esterificaciôn directa con etilenglicol 
para dar polimeros a temperaturas inferiores a 190* a pre­
siôn ordinaria,en presencia de catalizadores. La abundante 
bibliografîa de patentes sobre la transformaciôn de teref­
talonitrilo en raonômeros de interés o directamente en pol^ 
meros, de la que son una muestra las anteriores citas, da 








































 ^ ^. rii^ TQDOS INDUSTRIALES DE FABRICACION DE NITRILOS AROMA- 
'i'iCOS.
A continuaciôn se describen io:; principales métodos de 
labricaciôn de nitrilos aromâticos.
a) Sustituciôn indirecta de un hidrôgeno unido al nû- 
«loô aromâtico por un grupo nitrilo
NO3H
,0. NO. H, -NH 2NO. -NgCl
CNK,(CN)_Cu
N









) A : li ae ami das
CON il
-H2O








f) Amoni-oxidaciôn de hidrocarburos aromâticos
02 + NH3 Û “
’ •  ^•' MATERIAS primas PARA FABRICACION DE TEREFTALONITRILO
Las posibles raaterias primas aromâticas utilizables cm 
.> reaccionantes segûn los distintos procesos générales ci- 
critos en el apartado 2.2, aplicados a la sîntesis de tare 
I alonitrilo son;
Proceso a) Benceno
b) P-benceno disulfonato potâsico
c) Acido tereftâlico o su sal amônica
d) .Tereftalamida .
'd Acido tereftâlico o dicloruro de tereftaloilo
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f) p-xileno, p-cimeno, p-dietilbenceno o p- 
diisopropilbenceno.
De todos ellos résulta évidente que los hidrocarburos 
utilizados en los procesos a) y f) como materia prima se en 
cuentran disponibles industrialmente en mayor cantidad y a 
menor precio que los restantes compuestos, debido a su pro­
ducciôn directa en procesos petroleoquimicos.
De los cinco hidrocarburos citados es el benceno, sin 
duda, la materia prima mâs econômica; sin embargo el proce­
so a) de producciôn de tereftalonitrilo requiere al menos 
cuatro etapas y conduce a gran nûmero de subproductos (deri^  
vados orto y meta) como consecuencia de la sustituciôn aro- 
mâtica en el benceno, lo que le hace inviable hoy dia.
De los otros cuatro^ el p-xileno es sin duda el compues­
to que se obtiene actualmente en mayor cantidad y a mâs ba­
jo precio. El aho 1971 se han producido en el mundo mâs de 
2,5 millones de tpneladas/aho de este producto,creciendo es^  
ta cifra sin césar como puede apreciarse en la figura 2 .2. 
Paralelamente, el precio de p-xileno decrece continuamente, 
tanto a la economîa de escala de las plantas como a la mejo 
ra de los métodos de separaciôn de los très isômeros del x_i 
leno. Fig. 2.3,
En Espana la capacidad de producciôn de p-xileno por 
via petroquimica en 1971 püede cifrarse en 25.000 Tm/ano, a 
un precio de 4,50-6 pts/Kg.
Los très hidrocarburos restantes se producen en cantida 
des muy inferiores y a precio mâs elevado. En cuanto a la 
producciôn nacional s<5lo tiene interés mencionar como posi­
ble materia prima el p-cimeno obtenido a partir de la indu£ 
tria résinera fuertemente arraigada en nuestro pais, aunque 













































































Prescindiendo de algunas vias de obtenciôn de xileno, 
como la destilaciôn de la huila, que si bien han sido im­
portantes en otra êpoca actualmente ocupan un interés se- 
cundario, la mezcla de los très isorneros se obtiene hoy 
dîa fundamentalmente por vîa petroleoquimica a partir de - 
la fracciôn BTX, aromâtica producida por reformado catalî- 
tico de naftas. La separaciôn de los très isômeros, de pun 
tos de ebulliciôn muy prôximos (o-xileno, 144,4®C, m-xile- 
no, 139,3*C, p-xileno 138,3®C), que incluso van acompaha- 
dos de otros compuestos semejantes como etilbenceno (p.eb. 
136,2®C), ha presentado numerosas dificultades y debido a 
la importancia de estos compuestos se han desarrollado nu- 
merosos métodos para conseguirla; asî pueden citarse la 
cristalizaciôn fraccionada (22), isomerizaciôn (23)(24), 
extracciôn con disolventes selectivos (25)(26) terbutila- 
ciôn selective (27), sulfonaciôn (26), separaciôn selecti­
ve por membranes permeables (28) y formaciôn de complejos 
clatratos (29). Merecen especial menciôn très métodos pa- 
tentados muy recientemente; por una parte el proceso Parex 
de Universel Oil Products (U.C.P.) se basa en la adsorciôn 
selective del p-xileno; después de la separaciôn el p-xile 
no se desorbe y se récupéra por rectificaciôn. Un proceso 
similar ha sido patentado por Toray Co (30). Por otra par­
te el C.N.R.S. de Francia ha desarrollado la separaciôn de 
los isômeros por "metalaciôn-destilaciôn”, proceso basado 
en la modificaciôn de la volatilidad de los isômeros por 
formaciôn de complejos con metales y posterior fracciona- 
miento.
Puede considerarse pues, que el problema de la separa­
ciôn de los très isômeros del xileno se encuentra resuelto 
a escala industrial, aunque es prévisible que en el future 
sè seguirân dedicando numerosos medios para tratar de mejo 
rarla.
En Espana fabrican xilôl procédante de alquitrân de hu 
lia numerosas empresas siderûrgicas como Altos Hornos de
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Vizcaya y ENSIDESAJ no obstante el contingente mayor proce 
de de las instalaciones petroleoquîmicas de CEPSA en Algeci 
ras que actualmente prevee la ampliaciôn para alcanzar las 
80X)00 Tm/ano de p-xileno, utilizando para la separaciôn el 
citado método Parex. La mayor parte se dedicarâ a la fabri­
caciôn de fibras, previêndose que serâ suficiente para abas 
tecer el mercado nacional (31).
2,4. AMONIOXIDACION DE COMPUESTOS AROMATICOS
El bajo coste_de_los-hidrocarburos obtenidos directamen 
te en la industria petrolîfera y petroleoquimica hace que 
su transformaciôn directa en otros compuestos orgânicos sea 
siempre interesante. Desde 1920 se ha intentado preparar 
compuestos que contengan grupos nitrilo por reacciôn direc­
te a partir de aquellos hidrocarburos. En 1922 Wohl (32) ob 
tuvo ftalimida por reacciôn de naftaleno con aire y amonia­
co; a partir de entonces son numérosIsimos los trabajos que 
se realizan sobre este tipo de reacciones; as! Andrussov 
(33) obtuvo cianuro de hidrôgeno por reacciôn de metano con 
aire y amoniaco sobre catalizadores de rodioplatino y en 
1945 Cosby (34) acrilonitrilo a partir de propileno.
Las primeras reacciones sobre hidrocarburos aromâticos 
se deben a este ûltimo autor, en 1949, que introdujo el gru 
po nitrilo sobre compuestos alquilaromâticos (35).
Desde 1958 se ha realizado también la reacciôn sobfé 
Compuestos aromâticos sustituidos como clorotolueno (36) \ 
cloroxileno (37) y otros, as! como sobre nûcleos heteroclcll 
COS como el furfural (38) o el 2-metiltiofeno (39). \
Las ûltimas tendencias parecen evolucionar a la reac­
ciôn con amoniaco y aire de mezclas directes de refinerla.
Asl, con la fracciôn de gasolines 125* - 130*C, que contie- 
ne principalmente dimetilciclohexano se pbtiene una mezcla 
de benzonitrilo, tolunitrilo y ftalonitrilos (40); con frac 
ciones ligeras acrilonitrilo y metacrilonitrilo (41), etc.
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Estos ejemplos son un Indice del interés que presentan 
las reacciones de hidrocarburos y sus derivados con mez­
clas de amoniaco y aire, conocidas con nombres de amoni- 
oxidaciôn, propuesto por la escuela americana y que se ha 
ïdoptado en la présente investigaciôn, o como amonolisis- 
oxidativa, que propugna la escuela rusa de Suvurov*
No obstante, y probablemente a causa de su interés in­
dustrial, gran nûmero de traibajos existantes sobre estos 
procesos suministran escasa informaciôn sobre ellos, debi­
do a que la mayor parte quedan cubiertos por patentes in­
dustriales.
Fîsico-quîmicamente la reacciôn de amonioxidaciôn que 
puede esquematizarse por la ecuaciôn
R - CH^ + 1,5 Og + NH3 H. rcN + 3 HgO AH < 0
es irreversible y fuertemente exotérmica, verificéndose 
dnicamente en presencia de catalizadores.
Los precedentes de las reacciones de amonioxidaciôn de 
ben buscarse en las reacciones de amonolisis,
R - CH^ + NH^ t R - CN + SHg
equilibrios muy e ndotérmicos. Estos procesos pueden despla-
/.arse actuando sobre la presiôn parcial de amoniaco y so­
bre la temperatura, si bien el mayor inconveniente con que 
se tropieza es que los ôxidos metélicos del catalizador se 
reducen por el hidrôgeno perdiendo actividad répidamente.
Las reacciones de amoni-oxidaciôn han sido estudiadas 
por compahîas industriales, existiendo très grandes escue- 
las: en Estados Unidos los grupos de investigaciôn de Soco 
ny Vacuum Oil y Distillers Co.; en la üniôn Soviética los 
grupos de Mektiev y Suvurov y en Japôn Komori y Saito.
üno de los aspectos fundamentales de las reacciones de 
amonioxidaciôn es su carâcter fuertemente exotérmico. Por
1 / -
cllo es esencial un control preciso de la temperatura de % 
reacciôn ya que una elevaciôn brusca de la misma puede pro 
vocar la descomposiciôn del catallzador. Se han ideado va­
ries métodos para paliar o evitar este hecho. Asi Suvurov 
inyecta agua que al vaporizarse élimina gran parte del ca­
ler desprendido en la reacciôn y permite ampliar el margen 
de temperatures de trabajo (61)# Hoffman (C2) es mâs radi­
cal sustituyendo el oxîgeno por diôxido de azufre;
CgH^CH^ + SO2 + NHg CgHgCN + ZHgO + SH^ + 7 Kcal
con lo que la tonalidad térmica de la reacciôn es mucho me 
nor. Esta reacciôn, que mâs que amoni-oxidaciôn deberîa de 
nominarse de amoni-sulfonaciôn, présenta el inconveniente 
de la elevada corrosividad de SO2 y SH2 que oblige al uso 
de materiales especiales.
Los catalizadores utilizados en los procesos de amonio 
xidaciôn son muy variados en su composiciôn si bien tienen 
como caracterîstica comûn ser catalizadores clâsicos de 
oxidaciôn. Como ejemplo, en la tabla 2.1 se indican la corn 
posiciôn fundamental y los soportes utilizados en algunos 
catalizadores por diverses empresas o grupos de investiga- 
ciôn.
2.5. SINTESIS DE TEREFTALONITRILO POR AMONIOXIDACION
Existen varias patentes industries sobre la fabrica- 
ciôn de tereftalonitrilo a partir de materias primas muy 
diverses, como p-cimeno (34), xileno (35) p-dietilbenceno 
y p-diisopropilbenceno (49), etc. Solamente Suvurov traba- 
jando con catalizadores de vanadato de estano fundido y 
Ogata (50) con un catalizador de pentôxido de vanadio han 
investigado la influencia de algunas variables, especial- 
mente sobre o y m-xilenos y la mezcla de los très Isdmeros 
aunque en su trabajo sôlo analizan tiempos de contacte muy 
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La produc.ciôn de tereftalonitrllo por amonioxldacldn 
de p-xileno es un proceso muy simple que puede esquematizar 













La escasa solubilidad del nitrilo en todos los disolven 
tes hace que su separaciôn del p-tolunitrilo y p-xileno no 
reaccionado, productos orgânicos que le acompanan y que son 
muy solubles en varios disolventes, resuite muy simple.
Ya se ha indicado que la aplicaciôn industrial mâs inte 
resante es su transformacidn en âcido tereftâlico o terefta 
lato de dimetilo.
El âcido tereftâlico se obtiene actualmente por oxida­
ciôn de p-xileno en fase liquida a presiôn elevada. Se uti­
lisa un medio acético con catalizadores de cobalto y metil- 
isdbutilcetona como activador. Por cada Kg de âcido produci 
u , se pierden 0,24 Kg de cetona y, aproximàdamente, 1 gr de 
catalizador. Ademâs el producto, antes de la polimerizaciôn 
exige una purificaciôn. Estas razones hacen que el proceso 
indireôto propuesto pueda ser competitive en principio por 
su elevado rendimiento y simplicidad de las etapas de puri­
ficaciôn é
2.6. CONSIDERACIONES SOBRE LA OBTENCION DE DATOS CINETICOS
Un proceso catalitico heterogéneo continue en fase ga-
N ■
seesa puede desarrollarse a) en reactores de lecho fije y
b) en reactpres de lecho fluidizado, en cuanto a la posi­
ciôn relativa del catalizador.
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El lecho fijo, muy utilizado en la prâctica industrial, 
présenta varios inconvenientes debido a la deficients trans 
misiôn de calor que le caractérisa, sc^re todo en el caso 
de reacciones fuertemente exotérmicas, como son las de amo 
nioxidaciôn. En este aspecto el lecho fluidizado présenta 
ventajas innegables pues la transmisiôn de calor es exce- 
lente y Se consigne una testeratura prâcticamente uniforme 
a la vez que puede controlarse con mayor facilidad,lo que 
es de grem interés para la obtenciôn de datos cinéticos.
Por otra parte la técnica del lecho fluidizado présen­
ta algunos inconvenientes: el caudal de gas a través del 
reactor viene limitado por la velocidad minima de fluidiza 
ci6n y por la velocidad de arrastre de las particules s6M  
das; la abrasiôn, origina la formaciôn de particules finas 
que salen con el gas efluyente; y la erosiôn de las pare- 
des del reactor puede impurificar el catalizador.
Los datos expérimentales necesarios para llegar a esta 
blecer el mécanisme de un proceso y deducir ecuaciones de 
velocidad para el mismo, se pueden obtener usando un reac­
tor diferencial o un reactor integral.
Cuando un reactor tiene una altura de lecho catalitico 
suficientemente pequeha, para que al ser atravesado por la 
mezcla de reaccionantes, se originen en él variaciones muy 
pequenas de c(mgposici6n, se dice que es diferencial. Por 
el contrario, reactor integral es aquél cuyo lecho catali­
tico tiene una altura finita, y por ello origina variacio­
nes importantes en la composiciôn de la mezcla reaccionan- 
te.
En el primero, la velocidad se mide directamente pues- 
to que puede hagerse dn/d(M/A) = An/A(M/A). Sin embargo 
présenta la desyentaja de exigir técnicas analiticas muy 
précisas para poder detectar cuantitativaroente la varia- 
ciôn ’diferencial" experiméntable por la composiciôn.
El reactor integral no proporciona directamente la ve­
locidad de reacciôn, que debe medirse a partir de la pen- 
diente de la curva de distribueiôn rendimiento-razôn M/A, 
pero permite una técnica analitica menos rigurosa.
En nuestro caso, dada la complejidad de la mezcla ré­
sultante y las técnicas analiticas disponibles se eligiô 
para desarrollar la investigaciôn un reactor integral con 
el catalizador en lecho fluidizado.
2.7. OBJETO Y ALCANCE DE LA PRESENTE INVESTIGACION
Teniendo en cuenta las consideraciones anteriores pare 
ciô interesante realizar una investigaciôn sobre la amonio 
xidaciôn de p-xileno con los siguientes objetivos;
1. Monta]e de un reactor integral de lecho fluidizado 
con los necesarios accesorios para el control de las dis­
tintas variables que permita la obtenciôn de datos cinéti­
cos*
2. Puesta a punto de los métodos analiticos para anaM 
zar cuantitativamente los productos de reacciôn.
3. Selecciôn del catalizador idôneo para el desarrollo 
de la reacciôn y estudio de su actividad.
4. Selecciôn de los intervalos més adecuados para las 
distintas variables.
5. Obtenciôn de las curvas de distribuciôn de produc­
tos necesarias para e^ estudio cinético.
6. Deducciôn de un mecanismo . que explique el comporta 
ùiento del proceso y de las ecuaciones de velocidad corres 
pondientes con làs que puedan diseharse reactores donde 
llevarlo a cabo.
III. APARATO
Para la realizaciôn de todos los experimentos se ha ut^ 
lizado un aparato cuyo esquema se muestra en la figura 3.1. 
Para su descripciôn se divide en las siguientes partes:
- Reactor
- Sistema de alimentaciôn de reaccionantes.
- Sistema de recogida de los productos de reacciôn.
- Sistema de calefacciôn y aislamiento têrmico.
- Regulaciôn y medida de temperatura y presiôn.
3.1. REACTOR
El reactor esté constituido por un tubo cilindrico de 
vidrio Pirex de 3 cm de diâmetro que lleva soldada cerca de 
su extreme inferior una plaça porosa de vidrio sinterizado 
que apporta el catalizador y permite el paso de la mezcla 
gaseosa reaccionante, distribuyéndola uniformemente por to- 
da la secciôn del tubo y favoreciendo una fluidizaciôn homo 
génea.
Por su parte inferior el reactor finaliza en una uniôn 
de rôtula, que permite conectarlo de forma hermética al sis 
tema de alimentaciôn. En el extreme superior del tubo que 
contiene el catalizador el reactor se ensancha a fin de re- 
ducir la velocidad del gas y evitar en lo posible el arras­
tre de particules finas de catalizador. Los productos de 
reacciôn salen del reactor por una tubuladura lateral, sol- 
dada âl ensandham^ento, provista asi mismo en su extreme de 
una rôtula a la que se conecta el sistema de recogida de 
productos.
En la parte superior del ensanchamiento existe una boca












esmerilada que permite la carga y descarga del reactor, su 
limpieza y la introduccidn de una sonda termomêtrica que 
lleva los elementos sensibles para la regulaciôn y medida 
de la temperatura en cualquier punto a lo largo del eje 
del reactor.
En el apêndice 9 se dan las medidas y otros detalles 
tanto del reactor como de otras partes del aparato.
3.2. SISTEMA PE ALIMENTACION DE REACCIONANTES
Los reaccionantes son dos gases (aire y amoniaco) y un 
lîquido (p-xileno), que es preciso vaporizar antes de su 
entrada al reactor. En principio se pensô alimenter el 
p-xileno desde un pequeno depôsito (bureta) midiendo su 
caudal con un rotâmetro; sin embargo, aquél era tan reduc^ 
do que no se encontrô nihgûn aparato comercial capaz de 
proporcionar una lecture suficientemente précisa. Por ello 
se desechô esta posibilidad eligiendo como sistema de ali­
mentaciôn la vaporizaciôn del p-xileno lîquido por arras­
tre con un gas inerte que burbujea a su través, técnica 
que ya era conocida en nuestros laboratories por haber si- 
do empleada con éxito en una investigaciôn anterior (49). 
Como fluido de arrastre se utilizô una fracciôn del aire 
alimentado como reaccionante. , a la que en adelante denom^ 
naremos aire secundario. En la figura 3.2. se présenta un 
esquema del sistema de alimentaciôn de p-xileno.En un ma- 
traz cilîndrico dotado de tapa esmerilada se introduce el 
recipiente-vaporizador que contiene el reaccionante lîqui­
do. El matraz se llena parcialmente con agua destilada que 
se mantiene a ebulliciôn con una manta de calefacciôn con 
objèto de proporcionar una temperatura miforme en el vapo 
rizador. Por el burbujeador B de este ûltimo entra el aire 
secundario saliendo la mezcla vaporizada por el conducto C 
hacia el reactor. La tapa esmerilada del matraz va provis­
ta de un réfrigérante de reflujo para evitar pérdidas del 
fluido calefactor*










En la conducciôn de aire secundario se inserta una vâl- 
ula de aguja de doble rosca, de diseno especial de nuestro 
aboratorio que permite la regulaciôn de caudales de gas 
nmy pequenos, y un diafragma para la medida del caudal con 
un manômetro diferencial de aceite de silicona,debido a la 
solubilidad del amoniaco en agua.
El aire procédé de un cilindro de acero donde el gas se 
'.ncuentra a alta presiôn. Un manorreductor reduce ôsta, man 
eniëndola ademâs en un valor constante. Como ya se ha ind^ 
ado,la corriente se escinde en dos: el aire secundario ut^ 
lizado en el vaporizador y la corriente principal, o aire 
irimario, que se alimenta directamente a la base del reac- 
'.or uniéndose a la mezcla gaseosa que procédé de aquél.
El caudal de aire primario se régula y mide de forma s^ 
milar a la descrita para el aire secundario.
Durante el perîodo de estabilizaciôn previo a la reac­
ciôn, debe evitarse el paso de aire a través del vaporiza­
dor para que no haya arrastre de xileno que falsearîa la me 
dida del caudal alimentado de este reaccionante, que se ha­
ce por pesada del vaporizador antes y después del experimen 
to. Para ello se dispuso una Have de très vias que permite 
dirigir el aire al vaporizador o unirla a la corriente de 
aire primario y, una segunda Have de paso que permite igua 
lar la presiôn en el vaporizador y en el conducto de aire 
secundario; de no hacerlo asi se correrla el riesgo de que 
el xileno se desplazase hacia la Have de très vîas (fig. 
1.1).
El amoniaco gas alimentado procédé de un cilindro de 
' ^ cro donde se encuentra a presiôn en equilibrio con el 11- 
juido. El caudal necesario, muy pequeno, se consigne de for 
ma aproximada con una primera vâlvula de aguja situada a la 
salida del cilindro y con una vâlvula de aguja de regula­
ciôn fina, de diseno similar a las utilizadas en la regula­






























puesta en serie con la anterior. Con tal sistema se produ- 
cian frecuentes variaciones en el caudal debido a fluctua- 
ciones en la presiôn por lo que entre ambas vâlvulas se in£ 
talô un depôsito de acero de 20 Its que actuaba como pul- 
môn,amortiguando las variaciones de presiôn. Mediante un ma 
nômetro de mercurio conectado al recipiente y abierto a la 
atmôsfera se fijaba una sobrepresiôn en el interior sufi- 
ciente para proporcionar el caudal deseado, manteniendo di- 
cho valor dentro de ± 2 mm de Hg. La medida del caudal se 
efectûa con un diafragma de la forma habituai.
En el Apêndice se dan detalles de los calibrados de los 
diafragmas de aire y amoniaco y del vaporizador de p-xileno.
Todas las corrientes de alimentaciôn, aire primario, 
amoniaco y p-xileno vaporizado-aire secundario; se unen en 
la cruz de la base inmediatamente antes de entrar al reac­
tor.
3.3. SISTEMA DE RECOGIDA DE PRODUCTOS DE REACCION
Como productos de reacciôn se obtienen gases (diôxido 
de carbono, cianuro de hidrôgeno, amoniaco, nitrôgeno, ox£- 
geno), lîquidos (tolunitrilo y p-xileno no reaccionados) y 
un sôlido (tereftalonitrilo). La heterogeneidad y diferen- 
cia de propiedades fîsicas y qufmicas de los mismos fue eau 
sa de numerosos problèmes, taies como obstrucciones de pro- 
lucto sôlidof dificultad en la disoluciôn por la presencia 
ie gases insolubles y diferente solubilidad de los distin- 
tos compuestos, entre otros.
Después de varias pruebas se seleccionô el sistema que 
se esquematiza en la figura 3.4. A là salida del reactor 
los gases y. vapores pasan a un colector vacio donde los pro 
ductos que son sôlidos y lîquidos a temperatura ambiente 
condensan parcialmente. A continuaciôn, atraviesan ün refr^ 
geranté de bolas donde condensan la mayor parte de los pro- 
4uctos pasando los gases no condensados a un burbujeador 
que contiene una mezcla de acetona, agua y âcido acético; a
- 29 -
y  Zona colorifugoda
r .  7






SISTEMA DE RECOGIDA DE PRODUCTO
— 30 —
continuaciôn atraviesan clnco colectores con una disoluciôn 
al 2% de âcido acâtlco en acetona. La acetona dlsuelve los 
nitrilo* formados utlllzândose agua (en el primer colector) 
y âcido aoâtloo, respectlvamente para dlsolver las traza* 
de carbonato amônlco que puedan formarse y para descomponer 
las sales amônlcas, carbamato, carbonato y cianuro y poder 
determiner posterlormente de forma cuantltatlva el diôxido 
de carbono producldo por descarboxllaclôn. El amoniaco no 
reaoclonado queda retenldo en parte por el âcido acético; a 
continuaciôn de los sels colectores se colocan dos que con- 
tlenen 50 c.c. de âcido sulfürlco 2N para compléter la ab- 
sorclôn del amoniaco. Flnalmente se colocan sels colectores 
con 50 c.c. de hldrôxldo sôdlco 2N, cada uno, para retener 
el diôxido de carbono y uno, contenlendo agua de barita,pa­
ra oomprobar que no escape nada a la atmôsfera*.
La calda de presiôn provocada por los colectores fue 
tan elevada que los experimentos se realizaron slempre a 
800 mm Hg.
3.4. SISTEMA DE CALEFACCION Y AISLAMIENTO TERMICO
Para la realizaciôn de los experimentos es preciso ca- 
lentar en dlstlntas zonas del aparato a fin de;
I) Alcanzar y mantener en el reactor la temperatura de- 
seada (390-430*0.
II) Mantener en ebulliciôn el agua del vaporizador.
III) Evitar la condensaclôn del xileno a la entrada del 
reactor.
IV) Evitar la condensaclôn de los productos de reacciôn 
antes del tren de recogida.
I) La calefacciôn del reactor se consIgue mediante sels 
reslstenclâs eïéctrlcas arrolladas sobre un refractarlo y 
colocadas equldlstantes alrededor del reactor y paralelas a
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su ege.
El conjunto de las sais resistencias, esté rodeado por 
una envoltura cilîndrica de vidrio Pirex con objeto de dis- 
minuir las pérdidas calorificas sin impedir la visiôn del 
lecho catalitico. Las sais resistencias se agrupan en dos 
sistemas independientes; El primero, formado por très resi£ 
tencias en paralelo se conecta directamente a 125 voltios y 
el segundo, con las très restantes, se une a la salida de 
un autotransformador que régula la potencia suministrada y 
por tanto la temperatura que se alcanza en el reactor.
II) La calefacciôn del matraz del vaporizador se consi­
gne con una manta de calefacciôn de 1200 W. potencia sufi- 
ciente para alcanzar una ebulliciôn regular.
III) La cruz de la base se calienta con un hilo de re- 
sistencia conectado a un autotransformador de salidas mûlt^ 
pies que permite seleccionar la tensiôn suficiente para ev^ 
tar la condensaclôn del p-xileno. Toda la cruz se aisla con 
pasta de amianto.
IV) El ensanchamiento del reactor se aisla con dos tu- 
bos concéntricos de amianto-cemento. El mâs interno lleva 
arrollada una resistencia eléctrica, conectada al autotrans^ 
formadcr citado en III). Entre los dos tubos se colocà un 
aislante de lana de roca. La tubuladura lateral de conexiôn 
al tren de colectores se aisla del modo ya indicado para 
evitar condensaciones de tereftalonitrilo.
3.5. S iSTEMA DE REGULACION Y MEDIDA DE PRESION Y TEMPERATU- 
RA.
3.5,1 Regulaciôn de la presiôn
A fin dé eliminar la posible influencia de la presiôn 
sobre la velocidad de reacciôn,todos los experimentos se 
efcctuaron a presiôn constante de 800 mm de Hg,superior en 
toôos los casos a la suma de la presiôn atmosférica, y las
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pérdidas de carga debidas al paso del gas por el lecho cata 
lîtico y por el sistema de recogida. Para completar aquel 
valor se hace que el gas residual venza la presiôn hidrostâ 
tica que le opone una determinada altura de lîquido coloca- 
do en un tubo.
3.5.3. Regulaciôn y medida de la temperatura
La temperatura del lecho catalitico debe regularse y me 
dirse con exactitud dada la gran influencia que tiene sobre 
la velocidad de reacciôn. La medida se hace mediante un ele 
mento sensible de resistencia de Pt-W-85 unido a un regis- 
trador Fischer Porter con escalas que cubren intervalos de 
100®C y que permiten la lectura con un error menor de 1*C. 
Para mantener automâticamente la temperatura del reactor en 
el valor deseado se utiliza un controlador de la misma mar- 
ca que permite una regulaciôn dentro de ± 1,5°C.
En los restantes puntos la regulaciôn y medida de la 
temperatura tiene por objeto ûnicamente evitar condensacio­
nes, por lo que no son tan crîticas. El aporte de calor a 
los mismos se régula manualmente variando la tensiôn eléc­
trica aportada a las resistencias por los autotransformado- 
res. Las temperaturas se miden bien mediante termômetros 
graduados en décimas de grade, si es posible, bien de forma 
similar a la descrita para el reactor, con ayuda del mismo 
registrader.
IV. PROCEDIMIENTO
4.1. PLANTEAMIENTO DE UN EXPERIMENTO
En cada expérimente se fijan las siguientes variables:
- Temperatura
- Relaciôn molar Aire/xileno
- Relaciôn molar Amoniaco/xileno
- Razôn M/A
- Presiôn
En todos los experimentos se trabajô con un caudal total 
de gas igual a 1,5 veces el caudal minimo de fluidizaciôn, 
es decir 2700 c.c/minuto.
Conocido el caudal total de operaciôn y de acuerdo con 
las relaciones molares de aire/xileno y amoniaco/xileno de­
seado, se calculan los caudales necesarios de los très reac­
cionantes. A partir de los valores obtenidos, en la grâfica 
de calibrado del vaporizador de xileno se deduce el caudal 
de aire secundario, y a partir de la Curva de calibrado de 
su diàfragma la diferencia de alturas manométricas correspon 
dientes, Ahg. El caudal de aire primario serâ la diferencia 
entre el caudal total de aire y el determinado anteriormente, 
operândose de forma anâloga a la descrita para el aire cecun 
dario para determinar las diferencias de altura mancxaétricas 
correspondientes al aire primario y al amoniaco Ah y Ah^. A 
partir del caudal de xileno y del valor M/A deseado se calcu 
la inmediatamente la masa de catalizador necesaria.
4.2. DESARROLLO DE UN EXPERIMENTO
Una vez pesada la masa de catalizador calculada se intro 
duce en el reactor. Se llena el vaporizador con p-xileno pe-
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sÂndolo cuidadosamente y se conecta a la cruz de la base ej^  
el interior del matraz vaporizador.
Se abre la botelia de aire comprimido, fijândose en el 
panel los valores previstos de Ah^ para que circulen los 
caudales calculados anteriormente. Se dispone la Have de 
dos vias en el circuito de aire secundario de manera que é£ 
te no pase a través del vaporizador, teniendo cuidado de 
abrir la Have transversal que iguale las presiones del va­
porizador y reactor. Se cierran todos los circuitos de cale 
facciôn y se fija en el regulador la temperatura de opera­
ciôn, conectândose el registrador de temperatura.
Cuando el lîquido de calefacciôn del vaporizador de 
p-xileno (agua destilada) hierve de forma continua y en el 
lecho catalitico se ha alcanzado la temperatura de reacciôn 
deseada, se £Ü3re la botella de amoniaco y se fija en el pulL 
môn regulador intermeuio una presiôn constante, haciéndose 
circular el caudal de amoniaco calculado anteriormente. Se 
comprueba que las temperaturas de la zona de entrada al 
reactor sean 5-6*C inferiores a la temperatura de reacciôn 
y la temperatura del ensanchamiento y salida de productos 
del reactor unos 1 0 - 20* por encima de la misma.
Cuando las distintas variables se mantienen estaciona- 
rias se acopla el sistema de recogida de productos, y se re 
gula la posiciôn del burbujeador final de manera que la pre 
siôn en el reactor sea 800 mm de Hg.
Para iniciar el experimento, basta comunicar el circui­
to de aire secundario con el vaporizador de p-xileno y ano- 
tar el tiempo de comienzo. Como la reacciôn tiene caréc- 
ter exotérmico, es conveniente que unos minutos antes de 
iniciar la reacciôn se reduzca la alimentaciôn de energîa . 
eléctrica para compensar el desprendimiento de calor que 
produce el desarrollo de la reacciôn.
La duraciôn de los experimentos oscilô entre 30 y 200
‘ i nutos.
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Finalizado el experimento, se recogen y aforan los pro­
ductos de reacciôn de los colectores analizândose p-xileno, 
terftalonitrilo y tolunitrilo por cromatografîa de gases y 
diôxido de Carbono por volumetria âcido-base, siguiendo los 
métodos que se describen en el Apêndice 9.2.3.
El vaporizador de p-xileno se seca cuidadosamente y se 
deja enfriar, pesândose para determinar el p-xileno aliraen- 
»:ado durante el experimento.
En cada experimento se controlan las siguientes magnitu
des:
Patin presiôn atmosférica, mm de Hg.
Pp ^ presiôn después del diafragma medidor.
P^ presiôn en la entrada del reactor rom de Hg..
AP pérdida de presiôn a través del lecho catalitico,
rom de Hg.
Ah^ lectura del manômetro diferencial correspondiente
al diafragma medidor del caudal de aire primario, 
mm de liquido.
Ahg lectura del manômetro diferencial correspondiente
al diafragma medidor del caudal de aire secunda- 
•rio, mm de liquido.
Ah^ lectura del manômetro diferencial correspondiente
al diafragma medidor del caudal de amoniaco, mm 
de liquido.
M masa del catalizador, gr.
Am masa de p-xileno alimentado,gr.
0 tiempo de duraciôn del experimento, minutos.
La temperatura del lecho catalitico se media y registra 
l>a cada 80 segundos; el registre gréfico permitia determi­
nar la temperatura media de reacciôn y su desviaciôn méxima
V. Resultados
En la presentaciôn de resultados se utilizan los si­
guientes :
Rendimiento en un producto i = n. =
moles de xileno que se transforman en i
moles de xileno alimentado
Conversiôn (% en moles):
moies de xileno que se transforman en productos - 
moles de xileno alimentado
Selectividad (% en moles)=
_ moles de xileno que se transforman en tereftalonitrilo
” moles de xileno que se transforman en productos
. 100
Para denominar a los distintos productos se utilizan 
los' siguientes subindices:
X = xileno 
TD = tolunitrilo 
TDN = tereftalonitrilo 
C = diôxido de carbono 
^ = otros productos
Las variables que se consideran son:
- Presiôn, mm Hg
- Temperatura, ®C
- Relaciôn molar amoniaco/xileno .
- Relaciôn molar aire/xileno
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- Razôn M/A ; .9^8 Ée__çatalizador
mmoles de p-xileno/minuto
5.1. SELECCION DE CATALIZADOR
Se ensayaron dos catalizadores de oxidaciôn, que denomi 
naremos A.l y A.2. El primero, de composiciôn
10%
M 0 O 3  2 %
Molibdato de hierro 1%
P2O5 1,5%
Aldmina 85,5%
ya propuesto en una investigaciôn anterior, realizada en
nuestros laboratorios, de oxidaciôn en fase vapor de dial- 
cohilbencenps (50).
El segundo catalizador A.2 tiene la misma composiciôn 
que A.l pero se ha suprimido el pentôxido de fôsforo.
Se investigô con ambos catalizadores la influencia de 
la temperatura sobre los rendimientos a relaciôn molar,fa- 
zôn M/A y caudal de gas alimentado al reactor constantes.
En las tablas 5.1 y 5.2 se reflejan los resultados obte 




i) Variaciôn de la actividad del catalizador selecciona- 
do (A.2).
A fin de analizar la variaciôn de la actividad con el 
tiempo de utilizaciôn se realizaron 10 experimentos con una 
duraciôn variable entre 10 y 400 min, distribuidos en dos
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^eries: en la primera, experimentos V.l a V.6, se utilizô 
en todos los casos 100 gr de catalizador reciôn activado en 
la forma habituai. En la segunda, V.7 a V.IO, se utilizô un 
catalizador envejecido previamente durante una hora con 
aire. En todos los casos se operô en las mismas condiciones 
anâlogas a las del experimento S4.
En cada experimento de esta serie se analizô solamente 
el producto principal tereftalonitrilo. En las tablas 5.3 y 
5.4 se resehan los resultados obtenidos.
ii) Influencia de las etapas de transferencia de mate­
ria.
Se efectuaron très experimentos en las mismas condicio­
nes de temperatura, relaciones molares y razôn M/A,variando 
la velocidad de paso del gas à través del reactor, y por 
tanto el caudal de p-xileno alimentado, A. Para conseguir la 
constancia de la razôn M/A en taies condiciones fue preciso 
variar proporcionalmente la masa de catalizador, en la for­
ma que refleja la tabla 5.5, junto con los resultados obte­
nidos .
iii) Influencia de la relaciôn molar de amoniaco
Para investigar la influencia de la relaciôn molar amo­
niaco/xileno se realizô una serie de siete experimentos a 
420*C y razôn M/A = 112 (grs/(mmoles xileno/min)), variando 
dicha razôn de 2(valôr estequlométrico para tereftalonitri­
lo) a 8 moles de amoniaco por mol de hidrocarburo. La rela­
ciôn aire/xileno se mantuvo constante en todos los experi­
mentos = 60. Los resultados obtenidos se indican en la ta­
bla 5.6.
iv) Influencia de la relaciôn molar de aire
Se realizaron sais experimentos a 400*C y razôn M/A =
= 112. La relaciôn amoniaco-xileno se mantuvo en todos 
ellos igual a 5, variândose la relaciôn aire/xileno desde
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10 a 90 moles aire/mol xileno. Los resultados se resenan en, 
i a tabla 5.7.
v) Influencia de la temperatura
Se analizô el intervalo comprendido entre 390 y 425*C, 
realizândose siete experimentos en los que se mantuvierpn 
constantes la razôn M/A, 400 gr/(mmoles/min), relaciôn 
aire/xileno,60/1,y relaciôn amoniaco/xileno,5/1.
Los resultados se indican en la tabla 5.8.
5.2.2. Experimentos cinéticos
Con el fin de obtener las curvas de distribuciôn de los 
productos se han realizado 64 experimentos que corresponden 
a 4 temperaturas (390, 400, 410 y 420°C), 2 relaciones mola 
res aire/xileno, (60/1, 80/1), 2 relaciones molares amonia­
co/xileno (3/1, 5/1) y 4 masas de catalizador (50, 100, 200 
300 gr) .














1 <> 50 gr
2 <> 100 gr
3 <> 200 gr
4 <> 300 gr
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Temperature 390®C Presiôn total 800 mm
Exp NHg/xil Aire/xi1 M/A "x *TN ”tdn
111 3 60 64 0,8380 0,0020 0,1250 0,0075
112
\
3 60 130 0,6573 0,0155 0,2552 0,0351
113 3 60 274 0,3886 0,0485 0,3903 0,1403
114 3 60 419 0,1601 0,1000 0,4055 0,3050
211 5 60 65 0,8197 0,0040 0,1351 0,0125
212 5 60 140 0,6351 0,0175 0,2756 0,0500
213 5 60 273 0,3549 0,0503 0,4262 0,1301
214 5 60 405 0,2194 0,1100 0,3377 0,3188
311 3 80 92 0,7850 0,0050 0,1615 0,0250
312 3 80 177 0,6021 0,0171 0,2885 0,0648
313 3 80 356 0,2700 0,0688 0,4215 0,2053
314 3 80 492 0,1503 0,1289 0,2601 0,4490
411 5 80 90 0,8000 0,0050 0,1515 0,019 8
412 5 80 186 0,5747 0,0201 0,2955 0,0750
413 5 80 356 0,3005 0,0606 0,3705 0,2458




Temperature 400®C Presiôn total 800 mm
Exp NH^/xil Aire/xil M/A n^ n ^
121 3 60 64 0,7696 0,0035 0,1765 0,0245
122 3 60 130 0,5597 0,0190 0,2805 0,1150
123 3 60 274 0,2160 0,0600 0,3235 0,4000
124 3 60 419 0,1051 0,1292 0,2755 0,5971
221 ■ 5 60 65 0,7500 ,0,0045 0,1950 0,0250
222 5 60 140 0,4951 0,0200 0,3255 0,1301
223 5 60 273 0,2200 0,0600 0,3515 0,3603
224 5 60 405 0,1006 0,1283 0,1901 0,5803
321 3 80 92 0,6601 0,0060 0,2510 0,0552
322 3 80 177 0,4603 0,0220 0,3201 0,1773
323 3 80 356 0,1402 0,0825 0,2455 0,5298
324 3 80 492 0,0750 0,1528 0,1503 0,6150
421 5 80 90 0,7050 0,0091 0,1855 0,0648
422 5 80 186 0,4425 0,0270 0,3285 0,1750
423 5 80 356 0,1553 0^0748 0,2845 0,4849




Temperature 410*C Presiôn 800 mm
Exp NHg/xil Aire/xil M/A *x *c ^TN *TDN
131 3 60 64 0,6450 0,0103 0,2765 0,0500
132 3 60 130 0,3747 0,0340 0,3815 0,1599
133 3 60 274 0,0903 0,1000 0,2685 0,5400
134 3 60 419 0,0303 0,2037 0,1065 0,6468
231 5 60 65 0,6301 0,0070 0,2765 0,0450
232 5 60 140 0,3450 0,0250 0,4165 0,1750
233 5 60 273 0,1000 0,0800 0,2685 0,5350
234 5 60 405 0,0350 0,1650 0,1377 0,6600
331 3 80 92 0,5435 0,0150 0,3401 0,0748
332 3 80 177 0,2650 0,0400 0,4575 0,2200
333 3 80 356 0,0455 0,1250 0,2215 0,6250
334 3 80 492 0,0189 0,2199 0,0852 0,6753
431 5 80 90 0,5403 0,0150 0,3485 0,0900
432 5 80 186 0,2203 0,0446 0,4727 0,2300
433 . 5 80 356 "0,0501 0,1302 0,2250 0,6050




Temperatura 420®C Presiôn 800 mm
Exp NH^/xil Aire/xil M/A "x "c ^TN "roN
141 3 60 64 0,5648 0,0150 0,3305 0,0850
142 3 60 130 0,3098 0,0450 0,4096 0,2250
143 3 60 274 0,0701 0,1005 0,2241 0,6050
144 3 60 419 0,0151 0,2560 0,0515 0,6767
241 5 60 65 0,5998 0,0106 0,2750 0,0797
242 5 60 140 0,2901 0,0400 0,4202 0,2315
243 5 60 273 0,0700 0,1250 0,1845 0,6150
244 5 60 405 0,0180 0,2200 0,0655 0,6899
341 3 80 92 0,4548 0,0197 0,4010 0,1000
342 3 80 177 0,2101 0,0650 0,4325 0,2503
343 3 80 356 0,0298 0,1700 0,1625 0,6348
344 3 80 492 0,0060 0,2849 0,0355 0,6620
441 5 80 90 0,4549 0,0212 0,3925 0,1151
442 5 80 186 0,1802 0,0554 0,4415 0,3005
443 5 80 356 0,0297 0,1705 0,1428 0,6522
444 5 80 542 0,0052 0,3000 0,0125 0,7050
VI. DISCUSION DE RESÜLTADOS
6.1. SELECCION DE CATALIZADÛR
Los catalizadores utilizados en investigaciones prece- 
dentes sobre amonioxidaciôn (46,47) presentan una funciôn 
esencialmente oxidante. En nuestros laboratories se han - 
realizado diverses trabajos de oxidaciôn (50,54,55 ) dis- 
poniéndose de un catalizador, cuya composiciôn se optimizô 
en les mismos, que ha proporcionado excelentes resultados. 
Per estas razones, en principio, se escogiô este cataliza­
dor, constituido per pentôxido de vanadio corne components 
principal sobre alûmina activada como soporte, como base 
para la presents investigaciôn; su composiciôn detallada y 
la preparaciôn se describen en el apéndice 9.2.1.1. En le 
sucesivo le denominaremos A-1.
Para explorer el comportamiento del mismoen. la amonioxi 
daciôn de p-xileno se realizô la serie de expérimentes ^
S en les que, a razôn M/A y relaciones molares constan­
tes, se vario la temperatura de reacciôn; en la figura 6.1 
se han representado les rendimientos obtenidos resehados 
en la tabla 5.1 frente a la temperatura. Se observa que a 
partir de 400° el lecho catalitico deja de fluidizar per 
producirse sinterizàciones o aglomeraciones parciales. En 
las investigaciones precedentes no se habia producido este 
hécho, sin duda por operarse a temperaturas inferiores. No 
obstante, en la citada figura puede apreciarse que en\l;>s
experlmentos llevados a cabo por debajo de la citada tVviape
\
ratura el rendimiento de tereftalonitrilo présenta un mar-
cado carâcter creciente con aquella, por lo que es deseaV
\
ble poder utilizer temperaturas lo mâs elevadas posibles.\ 
Con tal fin se modified la composiciôn del catalizador \ 
prescindiendo del pentôxido de fôsforo, componénte al que
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se atribuyô el defecto aludido. Se preparô un nuevo catal^ 
zador, denominado A-2 de idéntica composiciôn que A-1, ex- 
cepciôn hecha de la ausencia de PgOg. Con el mismo se efec 
tuô una serie paralela de experlmentos, cuyos resultados, 
indicados en la tabla 5.2 se han presentado de la misma 
forma en la figura 6.2. La fluidizaciôn fue excelente en 
todo el intervalo de temperaturas investigado, 385 - 425*C. 
Analizando las curvas de rendimiento, de tereftalonitrilo, 
producto principal, .e observa que sigue siendo creciente 
en todo el intervalo, por lo que en principio parece acon- 
sejable ampliar éste. Sin embargo, las restantes condicio- 
nés en que se hicieron estos experlmentos no eran las ôpt^ 
mas, por lo que se prefiriô seleccionar los valores de la 
temperatura de reacciôn mâs adecuados en condiciones mâs 
idôneas para las restantes variables.
6.2. EXPERIMENTOS CON EL CATALIZADOR SELECCIONADO
6.2.1. Variaciôn de la actividad del catalizador con el 
tiempo de utilizaciôn.
En los trabajos precedentes ya citados realizados con 
este catalizador, se estudiô la variaciôn de su actividad 
con el tiempo de utilizaciôn (49) (5l) encontrândose que per 
manecia prâcticamente constante al menos durante doce ho- 
ras. Una vez utilizado se podia regenerar por calefacciôn 
en corriente de aire renovando todas las propiedades del 
catalizador reciên preparàdo.
Al presentar el proceso de amonioxidaciôn en estudio 
diferencias con las reacciones de oxidaciôn en las que se 
inyestigô la actividad de este catalizador y, sobre todo, 
al operarse a temperatura muy superior, se realizô la se­
rie de experimentos V a fin de comprobar la validez de 
aquellos datos. Los resultados obtenidos, reflejados en la 
tabla 5.3, se han representado grâficamente en la figura
6.3. Se observa que durante los primeros 50 minutes el ca­
talizador muestra una menor actividad, mâs patente si ha
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:;ido activado sdlo en presencia de aire (lînea de trazos) 
que si se ha utilizado mezcla aire-amoniaco (lînea conti­
nua) . A partir de este momento los rendimientos se mantie- 
nen constantes en todo el perîodo de tiempo analizado (apro 
ximadamente 7 horas) que no pudo ampliarse mâs debido a di- 
ficultades en la recogida de los productos sôlidos.
En todos los experimentos posteriores se utilizô siem- 
pre catalizador envejecido durante 50 minutos como mînimo y 
utilizado durante menos de 400 sin haber sido regenerado.
6.2.2. Influencia de la relaciôn molar de amoniaco/xileno
A fin de seleccionar los valores mâs adecuados para la 
relaciôn molar amoniaco-hidrocarburo se realizô la serie de 
experimentos N cuyos resultados se encuentran en la tabla
5.6 que se han representado grâficamente en la figura 6.4, 
indicândose la variaciôn de rendimientos, selectividad y 
conversiôn con la citada relaciôn.
Estequiométricamente cada mol. de hidrocarburo del!>e nece 
sitar dos moles de amoniaco para su transformaciôn en el d_i 
nitrilo correspondiente.
Puede apreciarse que el valor mâximo de la conversiôn 
se consigne en el intervalo de 2 a 5 moles de amoniaco por 
mol de xileno, mientras que los valores ôptimos de la selec 
tividad corresponden a la zona de relaciones molares de 3 a 
5, coincidiendo el rendimiento mâs elevado de tereftaloni­
trilo con este ultimo valor.
Este comportamiento puede explicarse fâcilmente tenien- 
do en cuenta que el amoniaco interviene evitando que los 
productos intermedios de oxidaciôn se transformen en diôxi- 
lo de carbono. Para valores prôximos al estequiométrico la 
cantidad relativa de amoniaco es pequeha y la protecciôn es 
menor siendo mâs alto el porcentaje de CO2 en los productos. 
Al aumentar la proporciôn de amoniaco puede apreciarse como 
va disminuyendo el rendimiento de COj* Sin embargo por enci^
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ma de la relaciôn molar 5 conversiôn, selectividad y rend^ 
miento en tereftalonitrilo disminuyen, sin duda debido a 
una disminuciôn en la presiôn parcial de oxigeno, a costa 
del aumento que expérimenta la de amoniaco.
De cualquier manera la influencia de la relaciôn molar 
amoniaco-xileno no es muy acusada. Para el estudio cinético 
se seleccionaron para la misma los valores 3 y 5.
6.2.3. Influencia de la relaciôn molar oxigeno (aire)/hidro. 
carburo.
En la figura 6.5 se han representado de la misma forma 
los datos expérimentales de la serie A (tabla 5.7) en los 
que se variô la relaciôn molar aire-xileno. En principio ca 
bria pensar que el aumento de la presiôn parcial de oxigeno 
deberia conducir siempre a un incremento en la conversiôn. 
Sin embargo en la prâctica por encima de una relaciôn situa 
da alrededor de 60 moles de aire por mol de xileno tiende a 
decrecer, probablemente por un efecto de diluciôn de la mez^  
cia.
El rendimiento ôptimo en dinitrilo puede situarse en el 
intervalo 60 - 80, valores que se eligieron para esta varia 
ble en el estudio cinético.
De cualquier modo, su efecto no es muy intenso, aunque 
més acusado que en el caso de la relaciôn amoniaco-xile­
no.
6.2.4. Influencia de la temperatura
La figura 6.6. présenta los rendimientos, conversiôn y 
selectividad frente a la temperatura, obtenidos en la serie 
de experimentos T, efectuados para analizar la influencia 
de esta variable que, naturalmente, es mucho mâs acusada 
que las precedentes. En ella se ve que tanto los rendimien- 
tos como la selectividad y la conversiôn crecen râpidamente 
hasta 410°Ç, tendiendo a estabilizarse todos excepto toluni
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trilo (que sigue decreciendo) y diôxido de carbono (que con 
tinûa aumentando) por encima de esta temperatura. El rendi­
miento del tereftalonitrilo se estabiliza en 0,67 hasta 
420°C decreciendo suavemente posteriormente.
En esta serie, realizada en condiciones de reacciôn mâs 
prôximas a las ôptimas que la serie de experimentos S de se 
lecciôn del catalizador, se deduce como intervalo de tempe­
raturas mâs adecuado 390 - 420°C eligiéndose para el estu- 
aio cinético cuatro valores (dada la gran influencia de la 
misma), 390, 400, 410 y 420*C.
6.2.5. Influencia de la razôn M/A
La serie de experimentos S (selecciôn de' catalizador) y 
T (influencia de la temperatura) estân realizadas en las 
mismas condiciones, variando ûnicamente la-masa de cataliza 
dor, 100 y 300"gr, respectivamente, y consecuentementé la 
razôn M/A, puesto que el caudal de alimentaciôh de xileno, 
A, fue prâcticamente constante (M/A : 112 y 400).
Comparando los rendimientos alcanzados en experimentos 
correspondientes de ambas séries se ve la gran influencia 
de esta variable sobre los mismos. Por esta razôn con miras 
al estudio cinético, se pensô modificar dicha razôn entre 
los limites mâs amplios que permitiera la instalaciôn expe­
rimental y, simultâneamente conseguir los valores mâs eleva 
Hos Fpsibles para la misma. El caudal de àlimentaciôn de 
p-xileno viene impuesto por las condiciones de fluidizaciôn 
del catalizador que. àdemâs dependen poco de la altura de le 
cho en el reactor, y la masa.mâxima que puede situarse en . 
este sin que se produzcan arrastres son 300 gr aproximada- 
ninnte. Asi se obtiens un valor mâximo de la razôn M/A que 
os ci/la entre 400 y 550 gramos de catali zador/mmo les/min se 
gûn la relaciôn molar utilizada. Para el estudio cinético 
se eligieron los valores de M/A correspondientes a masas de 
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A partir de los resultados expérimentales indicados en 
las tablas 5.9 a 5.13 se han representado en las figuras
6.7 a 6.22 las curvas de distribuciôn de productos, para re 
flejar la variaciôn de los rendimientos con la razôn M/A, 
siendo constantes en cada una la temperatura y las relacio­
nes molares.
Para abordar un estudio cinético cuantitativo es preci­
se disponer previamente un esquema de las reacciones elemen 
taies que integran el proceso global. A partir de él se tra 
tarén de obtener ecuaciones cinéticas .para cada una de las 
Qtapas y a partir de ellas intenter explicar el comporta­
miento de todo el conjunto.
Teniendo en cuenta los distintos productos que intervie 
nen en la reacciôn podria pensarse inicialmente en el si- 
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+ 30^ + ZNHg
CN
+ 6H2O
En este esquema se han omitido otras reacciones secun- 
arias que çe dan con seguridad, como la apariciôn de CNH 
en (2) (3) o (4), ya que complicarîan enormemente el estu­
dio, siendo ademâs poco importantes (los balances de los 
componentes analizados suman prâcticamente en todos los ca 
SOS 100 ± 5. Por esta razôn también se han ajustado de for 
ma aproximada las reacciones de degradaciôn a CO2. Eviden- 
temente es presumible que estas reacciones transcurran a 
través de otros pasos intermedios. Asi, por ej. no es pro­
bable la amonioxidaciôn directa del gfupo metilo a nitrilo* 







pasando por el aldehido y el âcido carboxîlico correspon­
diente. Sin embargo, entre los productos de reacciôn no se 
han detectado cantidades apreciables de los mismos, lo que 
hace suponer que las etapas intermedias B y C son muy râp^ 
das trente a la etapa A. Esta hipôtesis sugiere ademâs que 
la velocidad de las reacciones consideradas como elementa­
les es controlada a su vez por la oxidaciôn previa del 
reaccionante.
Debido a la elevada constante de equilibrio de las -
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reacciones de oxidaciôn, todas las "etapas elementales" se 
consideran como irréversibles.
La forma de la curva de apariciôn de C0« a las tempe-
■» d»
raturas mâs elevadas, creciente incluse para aquellos valo 
res de M/A en los que han desaparecido Completamente xile­
no y tolunitrilo, confirma la intervenciôn de la "reacciôn 
elemental" (4), oxidaciôn compléta del tereftalonitrilo, 
en el esquema propuesto.
Por otra parte, para valores bajos de la razôn M/A, en 
los que la concentpaciôn de xileno es elevada no se apre- 
cia una mayor velgcidad de apariciôn de COg, creciendo ûn_i 
camente ésta al aumentar la cantidad de tolunitrilo y te­
reftalonitrilo présentes. Ademâs para M/A + 0 la curva de 
apariciôn de CO2 tiende asintôticamente hacia el eje de 
abscisas, es decir, la velocidad de reacciôn tiende a cero.
Por esta razôn puede eliminarse, en principio la reac­
ciôn elemental (5), oxidaciôn total y directa del p-xileno.
El paso directo de p-xileno a tereftalonitrilo, reac­
ciôn (6), nô parece probable debido a que requériria la f^ 
jaciôn simultânea de los dos grupos metilo situados en po- 
siciôn^para lo cual es muy improbable desde un punto de 
vista estêrlco.
Esto se confirma asi mismo con la tendencia asintôtlca 
de la curva de apariciôn de tereftalonitrilo en las proxi- 
midades del origen; en çambio su velocidad crece claramen- 
te al aumentar la concentraciôn de tolunitrilo,
Teniendo en cuenta las consideraciones ànteriores, pue 
de reducirse el esquema de reacciones elementales inicial­
mente propuesto para el estudio cinético al constituido 
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• Si se représentai! por r^y  ^ r^ y r^ las velocidades 
de las "reacclones elementales” correspondientes, las velo­
cidades netas de desapariciôn de p-xileno y de apariciôn de 
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6.3.2. Influencia de las etapas de trânsferencia de materia
* ■ ’
En la figura 6.23 se han representado los rendimiehtos








































rimentos D, indicados en la Tabla 5.5 en funclôn de la ve- 
locidad total de paso de gas a través del reactor. Puede 
observarse que los rendimientos de los distintos productos 
permanecen constantes en el intervalo investigado. Esto in 
dica que la velocidad de transferencia de reaccionantes y 
productos a través de la fase gaseosa es elevada y no in- 
fluye en la velocidad global del proceso, lo que es lôgico 
dada la gran turbulencia reinante en un lecho fluidizado.
El intervalo de tamanos de particule utilizàdo 80 - 
- 100 mallas/pulg. unido al tamano medio de los poros de
o
la alûmina,bastante èlevado (= 100 A), permite descartar ra 
zonablemente el control de la velocidad de difusiôn en los 
poros de catalizador sobre la velocidad global del proceso
6.3.3. Tratamiento de las etapas quimicas
Descartada la influencia de las etapas fisicas de 
transferencia sobre la velocidad del proceso, segûn la teo 
ria de Langmuir-Hinshehvood la velocidad de las reacciohes 
elementales debe depender de la de una o varias de las 
» res etapas ..quimicas, es decir:
i) Adsorciôn quimica de los reaccionantes
ii) 'Reacciôn sobre la superficie del catalizador
iii) Desorciôn de los productos adsorbidos
Ya se ha indicado al discutir el esquema de reacciones 
elementales que es probable que todas ellas dependan de la 
velocidad con que transcurre el proceso irreversible de • 
oxidaciôn.
Existen cuatro posibilidades de reacciÔn entre el oxi- 
geno y un compugsto dado:
X(g) t n Oj (g) Productos (g)
i) Reacciôn entre X en fase gaseosa y Og en fase gaseo
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ii) Reacciôn entre X en fase gaseosa y Og adsorbido
iii) Reacciôn entre X y Oj ambos adsorbidos
iv) Reacciôn entre X adsorbido y Og en fase gaseosa
De las cuatro puede descartarse i) ya que implica una
reacciôn homogênea y se comprobô experimentalmente que este 
proceso no se verifies en ausencia de catalizador.
La experiencia adquirida en otros trabajos précédantes 
realizados en nuestros laboratories (52) (53) (54) (50) y
confirmada por otros autores (57) (58) indica que ordinaria
mente la oxidaciôn de compuestos aromâticos con aire en pre 
sencia de catalizadores de pentôxido de vanadio transcurre 
segûn ii) es decir:
1) Compuesto aromâtico en fase gaseosa + catalizador 
oxidado Productos de oxidaciôn + catalizador reducido.
2) Catalizador reducido + oxigeno -► Catalizador oxidado.
Por tanto dentro del esquema propuesto parece lôgiço co 
menzar por comprobar si el mecanismo ii) es adecuado para 
las distintas reacciones elementales procurando discernir 
si una o dos de las etapas quimicas de cada una de ellas:
a) Adsorciôn quimica de oxigeno
h) Reacciôn superficial entre el oxigeno adsorbido y el 
compuesto aromâtico gaseoso.
c) Desorciôn de los productos. 
pued<;: descartarse por su mayor rapidez.
Las ecuaciones que se obtienen para las distintas posi­
bilidades (control de la adsorciôn, reacciôn superficial d® 
âmbas; sobre une o dos centres actives; con disociaciôn o 
no del oxigeno, desorciôn, etc (59) (55) supuestas de forma 
general, son muy dificiles de analizar por el elevado numé­
ro de constantes que en ellas aparecen. Sin embargo, si se
Ü7
tienen en cuenta algunas hipôtesis prévisibles para este - 
sistema y las condiciones de reacciôn, pueden simplificarse 
drâsticamente.
En efecto, por una parte, la presiôn parcial de oxigeno 
es muy superior a la de los restantes componentes actives 
(el nitrôgeno es inerte); ademâs ya se ha resaltado ante- 
riormente la gran afinidad de los catalizadores de pentôxi­
do de vanadio por el oxigeno. Esto permite suponer con gran 
fundamento que el término correspondiente a la adsorciôn de 
oxigeno del denominador de las ecuaciones cinéticas es de 
un orden de magnitud superior a los restantes, o lo que es 
lo mismo que la fracciôn de centres actives de oxidaciôn 
ocupados por el hidrocarburo, nitrôgeno o productos de reac 
ciôn case de que se adsorban es despreciable frente a la 
fracciôn de centres ocupados por el oxigeno.
A continuaciôn se deducen las ecuaciones, teniendo en 
juenta solamente las etapas de adsorciôn de Og y reacciôn 
quimica superficial, (la desorciôn del compuesto oxidado no 
se considéra en principio por parecer poco probable que s% 
lentitud sea la mayor) para cualquiepa de las reacciones 
elementales.
Sea la fracciôn de centres actives ocupados por oxi­
geno; la velocidad de la etapa de adsorciôn de oxigeno po- 
drâ expresarse por:
r = kg . Pé (1 - Og) - "o 
O o
siendo K y k* la constante de velocidad de las reaccio-
nés de fijaciôn y desprendimiento de oxigenoJy la de la eta 
pa de reacciôn superficial por
r = kg . Pi (6.6)
siendo y p^ las presiones parciales de oxigeno y del com
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puesto a oxidar, respectivamente,y la constante de velo 
cidad correspondiente.
En régimen estacionario las velocidades de ambas eta- 
en serie deben ser iguales; 
ecuaciones anteriores se tiene:
pas elimando entre las dos
‘V i >  (kg Pq )
, (6.7)
Teniendo en cuenta que la reacciôn + l/ZOg
‘ VjOg estâ muy desplazada hacia la derecha (55), k^ >>
o
> k ’ . Con lo que la ecuaciôn (6.7) se reduce a 
*0
(ks^a ) PiPo
' = k-pj'+ k;p-O
Si una de las dos etapas, adsorciôn del oxigeno o reac 
' iôn superficial fuese contrôlante, la ecuaciôn (6 .8) se 
simplifies a:
a) Adsorciôn de odtgeno contrôlante k >> k
® *0
r = k p (6.9)
o
b) Reacciôn superficial contrôlante k^ >> k^
o
r = kg p^ (6.10)
A continuaciôn se comprobarâ el ajuste de los datos ex 
perimentales a las ecuaciones que resulten para las veloci 
dades netas de los distintos productos, sustituyendo las 
velocidades de las reacciones elementales por alguna de 
J 3 .ecuaciones anteriores (6.8), (6.9) y (6.10).
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i) Reacciôn elemental 1. Desapariciôn de p-xileno 
Para esta reacciôn segûn (6.1)
dp
X = r. (6.11)
Se ensayaron las très ecuaciones (6 .8), (6.9), (6.10) 
acabadas de indicar sustituyendo sus valores en la ecuaciôn 
(6.11).
Los datos expérimentales se ajustaron satisfactoriamen- 
te a la ecuaciôn (6.11) cuando se sustituyô r p o r  la ecua­
ciôn (6.10)) correspondiente a la reacciôn entre el oxigeno 
adsorbido y el hidrocarburo en fase vapor controlada por la 
reacciôn superficial, mecanismo coïncidente con el deducido 
en otras investigaciones realizadas en procesos similares 
con el mismo catalizador en nuestro laboratorio t52) (55)•
En efecto, en este caso,
■ ,TmT  - kiPx
d'Â'
y suponiendo que el nûmero de moles es constante, dado 
el gran exceso de aire utilizàdo;
d(|) 1 ' H? "x
dn
- TTR- = kl . n* (6.13)
'^ <Â>
siendo la presiôn total.
Dada la facilidad de integraciôn de la ecuaciôn puede 






- In = k^(M/A) (6.14)
es decir, al represen tar (-In n^) frente a M/A debe obteirer 
se una llnea recta de pendiente k^ positiva que pasa por el 
origen.
En las figuras 6.24 a 6.27 se ban representado los da­
tos expérimentales para cada temperatura. Puede observarse 
que su ajuste a rectas de las caracteristicas indicadas es 
satisfactorio . Los valores de sus pendientes, k^, obteni- 
das por ajuste de los puntos por el método de los minimes 






ii) Reacciones elementales 3 y 4. Apariciôn de diôxido 
de carbono.
Segûn el mecanismo propuesto, el diôxido de carbono se 
enera por las reacciones en paralelo de oxidaciôn del tolu 
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Como ya se ha indlcado la velocidad neta de aparlcldn 
do COg viene expresada por la ecuacidn (6.4 ),
=8r- +8r. (6.15)
d(M/A)
Dada la analogîa quîmica de los dos compuestos que se 
oxidan parecîa lôgico suponer un mecanismo de oxidaciôn se 
mejante para ambos. Sustituyendo suceslvamente y por 
cada una de las très ecuaciones deducidas, (6.8), (6.9) y 
(6.10) se encontrô buen ajuste a los datos expérimentales 
al suponer que las velocidades de las etapas 3 y 4 son con 
troladas por la etapa de reacciôn superficial,es decir re£ 
ponden a la ecuaciôn (6.10).
En efecto, sustituyendo (en 6.15) ÿg y por dicha ex 
presiôn se tiene:
dPc
d(M/A) Ptn +8k4 P?DN (6.16)
y teniendo en cuenta que, por la estequiometria de la reac 
ci6n
Pc - 8 . Pt
^TN “ EÇ" • Pt (6.18)
Ptdn = ^  • Pt (G'19)
résulta évidente que 
dn
= k. . n^ ,^ + k.nmnM (6.20). ,M. 3 “TN 4 ‘TONd(^)
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A1 representar la raz6n ^ (^/Â)  ^^TDN a la
n^^/n^QQ,evaluadas a partir de los datos expérimentales 
(rendimientos y velocidades netas de apariciôn de CO2, cal- 
culadas por medida de las pendientes de la curva de apari­
ciôn de dicho producto), que se resenan en las Tablas 6.1 a 
6.4, para cada una de las temperaturas,se han obtenido rec- 
tas, de pendiente y ordenada en el origen k^, tal como
puede apreciarse en las figuras 6.28 a 6.31.
Se han calculado los valores mâs probables de kg y k^
que resultan ser los siguientes:
T k3 k.
390 7,9 .10"* .3,1.10“*
400 7,2.10“* 4,05.10“*
410 7,95.10“* 6,9 .10“*
420 8,2.10“* 9,85.10“*
■ J
iii) Velocidad de la reacciôn elemental 2. Apariciôn de 
tereftalonitrilo





d(M/A) “ ^1 ^2 ~ ^3
de la ecuaciôn 6.3.
dpTDN
d(M/A) ^2 “ ^4
Se tiene:
^Ptn ^^TDN 




dTHTÂ) d(M/A) + ri - r, + r.




“ kl Px (6.12)
dp.
< >
= 8kp^^ + 8kpTDN (6.16)
n.
y teniendo en cuenta p^ = P^, que se cupple para tolu*
nitrilo, tereftalonitrilo y xileno résulta:
1 ^  
2 N„
*^ "tN _ *^TDN . k „ + k n





d (M/A) " d (M/A) ^l*x ^4^TDN
(6.22)
A partir de las velocidades netas de apariciôn de teref 
talonitrilo y tolunitrilo y de las expresiones deducidas en 
iôs apartados i) e ii) para r^, r^ y r^, ecuaciones (6.12) 
y (6.20), se han calculado los valores de Xg para.cada punto 
experimental; en las tablas, 6.5. a 6.8 se resenan los çâlcu- 
los realizados.
Se han probado para rg las ecuaciones correspondientes 
a los très mecanismos probables, encontrândose resultado po 
sitivo con la ecuaciôn
^2 = kg "tn (6-23)
cjrrespondiente a la oxidaciôn del tolunitrilo en la fase 
gaseosa por el oxîgeno adsorbido controlada por la etapa de 
reacciôn superficial, coïncidente ademâs con el mecanismo 
propuesto para la oxidaciôn total de tolunitrilo y terefta- 
lonitrilo a COg y para la desapariciôn de p-xileno.
En efecto,al representar los valores deducidos para r^ 
trente al rendimiento de tolunitrilo para cada temperatura 
los puntos se disponen sensiblemente alrededor de lîneas 
rectas de pendiente positiva, kg que pasan por el origen 
(figuras 6.32 a 6.35), si bien, existe una dispersiôn mayor 
que en los casos anteriores, sin duda a causa de la medida 
indirecte de r^, afectada de un error considerable. Los va­
lores mâs probables de las pendientes obtenidas por ajuste 
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Iv). Variaciôn de las constantes cinéticas con la tempe. 
ratura.
En la figura 6.36 se ha representado el logaritmo de 
las cuatro constantes cinéticas obtenidas trente a la in­
versa de la temperatura absoluta. Se observa que los pun­
tos se ajustan a lîneas rectas que responden a la ecuaciôn 
de Arrhenius
k = A . e-B/RT
Por medida de la pendiente y la ordenada en el origen, 
puesto que en este caso las cuatro constantes son verdade- 
ras constantes de velocidad,se han deducido los valores de 
-va energîa de activaciôn aparente E, y los valores del fac 







Los valores de E obtenidos concuerdan con los obtenir 
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VARIACION DE LAS CONSTANTES DE 
VELOCIDAD OBTENIDAS CON LA TEMP.
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v) Integraciôn de las ecuaciones de velocidad de reac-* 
oiôn.
El mecanismo propuesto para este proceso, as! como las 
ecuaciones de velocidad correspondientes a las reacciones 
elementales se han deducido por separado, utllizando los 
resultados obtenidos en la experimentaciôn.
A fin de comprobar el mecanismo propuesto para el pro­
ceso en estudio se procediô a la integraciôn del sistema 
de ecuaciones diferenciales deducidas para las velocidades 
netas de p-xileno, tereftalonitrilo y diÔxido de carbono:
Desapariciôn de xileno 
dn
■ d W Â )  “ ’'l "x (6.24)
Apariciôn de CO2
d (m/a ) “ ^3^TN ^4”tdN (6.25)
Apariciôn de tereftalonitrilo
^^TDN
d(m/a ) ” ^2^TN “ ^4^TDN (6.26)
La primera de ellas (6.24) pudo integrarse directamen-
te,
- In n% . k^tM/A) (6.14)
Integrada ya la ecuaciôn correspondiente a la desapari^ 
çiôn de p-xileno,las dos restantes, (6.25) y (6.26), consti 
tuyén un sistema de dos ecuaciones diferenciales que pue- 
den resolverse fâcilmente por un método de diferencias fi­
nîtes . En efecto se sustltuye en elles
dn = An . c e
- 110 -
d^TDN ^”tDN
d(M/A) = A(M/A) (6.27)
y se toma como valor medio de y en cada intervalo
de A (M/A)




siendo y los valores correspondientes al principle
del intervalo.
También se cumple
^c ^TDN ^TN  ^ (6.29)
Con las sustituciones (6.27) (6.28) y (6.29)de las dos
ecuaciones diferenciales (6.25) (6.26) puede despejarse





se realiza la integraciôn de las ecuaciones. Tanto la deduc 
ciôn de las ecuaciones para y An^, como el programa
de calcule seguido se detalla en el Apéndice.
En las figuras 6.37, 6.38 y 6.39 se han representado 
los valores de los rendimientos de tereftalonitrilo, diôxi- 
do de carbono y p-xileno calculados mediante las très ecua­
ciones integradas frente a los valores expérimentales.
En ellas puede observarse la buena concordancia obteni- 
da, En efecto para el tereftalonitrilo, de los 64 puntos 
prâcticamente todos (58) presentan diferencias entre los va
-  i l l  -
8o
%  z  _j 







































































































































o  UJ 


































lores calcülados y los expérimentales menores que ± 10%. 
Los puntos anômalos corresponden ademâs a experlmentos rea 
lizados con valor de la razôn M/A muy pequenos, poco sign^ 
ficativos por sus rendimientos bajos y gran error en el 
anâlisis.
Para el diôxido de carbono y el p-xileno no reacciona- 
do los resultados calculados quedan en su mayor parte den- 
tro de ±10%, si bien existe algo mâs dispersiôn que para 
el tereftalonitrilo.
En una investigaciôn anterior (60) se demostrô la esca 
sa variaciôn de los rendimientos al modificar el diâmetro 
del reactor en el intervalo de 3 a 6 cm. Siendo este Ulti­
mo valor prôximo a los diâmetros utilizados en reactores 
catalîticos fluidizados multitubulares las ecuaciones obte 
nidas servirân para el diseno de éstos, especialmente ûti- 




Mecanismo de las etapas 3 y 4. Apariciôn de COg
Temperatura 390*C Presiôn 800 mm
Exp. *TN » *TDN ”t n^”tdn
111 1,02 0,125 0,007 145,71 16,67
112 1,75 0,255 0,035 50,00 7,27
113 4,06 0,390 0,140 29,00 2,78
114 4,57 0,405 0,305 14,98 1,33
211 1,06 0,135 0,012 88,33 10,81
212 2,35 0,275 0,050 47,00 5,51
213 3,12 0,426 0,130 24,00 3,28
214. 7,97 0,338 0,318 25,06 1,06
311 1,27 0,161 0,025 51,00 6,46
312 1,98 0,288 0,064 30,94 4,45
313 4,92 0,421 0,205 24,00 2,05
31 1 5,84 0,260 0,449 13,00 0,58
411 1,19 0,151 0,019 62,63 7,65
y 12 2,92 0,295 0,075 38,93 3,94
413 4,48 0,370 0,249 17,99 1,48
414 9,90 0,150 0,550 18,00 0,27
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TABLA 6.2
Mecanismo de las etapas 3 y 4. Apariciôn del COg 
Temperatura 400* Presiôn 800 rom
Exp. 'cOg-io* *TN *TDN ^TN^^T]
121 1,44 0,176 0,024 60,00 7,35
122 2,41 0,280 0,115 20,96 2,44
123 4,80 0,323 0,400 12,00 0,81
124 4,77 0,275 0,597 7,99 0,46
221 1,47 0,195 0,0255 58,80 7,80
222 2,21 0,325 0,130 17,00 2,50
223 5,04 0,351 0,360 14,00 0,98
224 5,80 0,190 0,580 10,00 0,33
321 1,99 0,251 0,055 36,18 4,54
322 2,65 0,320 0,177 14,97 1,80
323 5,56 0,245
»
a, 530 10,49 0,46
324 4,00 0,15a 0,615 6,50 0,25
421 1,62 0,185 0,065 24,92 2,86
422 3,15 0,328 0,175 18,00 1,88
423 3,39 0,284 0,485 6,99 0,59
24 6,65 0,060 0,700 9,50 0,09
- 117 -
TABLA 6.3
Mecanismo de las etapas 3 y 4. Aparlcidn de ^62




0,276 0,050 47,00 5,53
132 3,84 0,381 0,160 24,01 2,39
133 7,29 0,268 0,540 13,50 0,50
134 7,43 0,106 0,647 11,49 0,16
231 2,52 0,276 0,045 56,00 6,14
232 3,99 0,416 0,175 22,80 2,38
233 5,35 0,268 0,535 10,00 0,50
234 7,92 0,138 0,660 12,00 0,21
331 3,32 0,340 0,075 44,26 4,53
332 4,30 0,457 0,220 19,54 2,07
333 7,18 0,221 0,625 11,49 0,35
334 8,78 0,085 0,675 13,00 0,13
431 3,61 0,348 0,090 40,11 3,86
432 5,83 0,472 0,230 25,34 2,05
433 6,00 0,225 0,605 9,92 0,37
434 6,79 0,020 0,715 9,50 0,03
- 118 -
TABLA 6.4
Mecanismo de las etapas 3 y 4. Aparlciôn de COg
Temperature 420* Presiôn 800 mm
Exp. *TN *TDN *TN/*^TDN
141 3,27 0,330 0,0085 38,47 3,89
142 4,72 0,409 0,225 20,98 1,82
143 6,95 0,224 0,605 11,49 0,37
144 7,44 0,0051 0,677 10,99 0,08
241 2,78 0,275 0,079 34,88 3,45
242 5,09 0,420 0,231 21,99 1,74
243 6,15 0,184 0,615 10,00 0,30
244 7,59 0,065 0,690 11,00 0,09
341 3,60 0,401 0,100 36,00 4,01
342 5,50 0,432 0,250 21,97 1,73
343 7,30 0,162 0,635 11,50 0,26
344 7,94 0,035 0,662 11,99 0,05
441 3,68 0,392 0,115 31,97 3,40
442 6,20 0,441 0,300 20,63 1,47
443 6,52 0,142 0,652 10,00 0,23
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VII. CONCLUSlONES
De los resultados obtenidos en la présente investiga- 
ciôn se deducen las siguientes conclusiones:
1, Se ha conseguido la producciôn de tereftalonitrilo por 
amonioxidaciôn de p-xileno en fase vapor, a temperaturas de 
390® - 420®C, en presencia de un catallzador a base de pen- 
tôxido de vanadio de la slgulente compcsiclôn: j
10% de pentôxido de vanadio 
2% de trlôxido de molibdeno 
1% de molibdato ferroso 
Resto de alûmina activada
En las condiclones ôptimas (T = 410®C, relaciôn molar 
hidrocarburo:aire;xileno 1:5:80; razôn M/A « 542) se han a^ 
canzado rendlmientos de 71,5% de tereftalonitrilo, que se 
obtiene prâcticamente puro, pues la conversiôn de p-xileno 
es total con diôxido de carbono como ûnico subproducto im­
portante .
2. El proceso puede interpretarse cinéticamente con el 






Las cuatro aparentemente transcurren entre el compuesto 
#
orgânico a oxidar en fase vapor y el catallzador en su for­
ma oxidada, estando controlada la velocidad de todas ellas 
por la etapa de reacclôn superficial.
3. Se han podido calcular las constantes de velocidad 
de las distintas reacciones elementales, que cumplen la 
ecuaciôn de Arrhenius, habiéndose determinado la energia de 
activaciôn aparente y el factor preexponencial.
4. Las ecuaciones diferenciales obtenidas para las velo 
cidades netas de aparicidn y desaparicidn de productos y re 
accionantes:
- dlSTÂT “ 
d(m/a ) ^ ^2*TN “ ^4*TDN
d(M/A) ~ ^4^TDN
se han integrado simultânearaente por un método de incremen- 
* os finitos para todas las temperaturas y relaciones mola- 
res investigadas. Comparados los rendimientos del producto 
deseado (tereftalonitrilo) calculados con los datos expéri­
mentales correspondientes se obtuvo en todos los casos una
concordancia satisfactoria, con diferencias menores del 10%.
'
5. Las ecuaciones integradas obtenidas permiten el dise 
ho de reactores catallticos multitubulares para llevar a ca 
bo industrialmente este proceso, para el que los reactores 
de lecho fluidizadp presentan numérosas ventajas dado el ca 
rdcter fuertemente exôtôrmico de las reacciones que se pro- 
ducen.
VIII. RECOMENDACIONES
Como consecuencla de esta investigaciôn se recomienda
1. Prosegulr el estudio econômico inlclado para compa 
irar los mêtodos de preparaciôn de mondmeros derlvados del 
(àcido tereftâlico en fase liquida, actualmente en uso, con 
]la vîa indirecte propuesta en esta investigaciôn.
2. Estudiar la variaciôn de la actividad del cataliza 
cdor durante périodes prolongados de tiempo con miras a la 
jfijaciôn de los périodes de regeneraciôn del mismo para su 
iposible utilizaciôn industrial.
3. Estudiar las posibles vlas para transformer direc- 
itamente el tereftalonitrilo en pollmeros, o en productos 
(de base para su fabricaciôn.
4. Extender el estudio realizado a la amonioxidaciôn 
(directe de los très isômeros de p-xileno, para evitar su 
sseparaciôn previa.
5. Proseguir el estudio de otros procesos de amonioxi 
(daciôn, tante para su posible aplicaciôn industrial como 
ipara tratar de aclarar el mecanismo por el que transcurren 
]realmente las complejas reacciones que tienen lugar.
IX, APBNDICES
9.1. APARATO; DETALLES Y ACCESORIOS
9.1.1. Detalles del aparato
En la figura 9.1. se especifican con detalle las di- 
mensiones del reactor utilizado.
En la figura 9.2. se puede observer la forma y dimen- 
siones de la pieza de uniôn entre el vaporizador y el reac 
tor. El vaporizador del p-xileno consistia en un fresco 
burbujeador cuyas dimensiones y caracteristicas estân ind^ 
cades en la figura 9.3.
9.1.2. Vâlvulas
Las vâlvulas de regulaciôn del caudal son de diseho e£ 
pecial de nuestro laboratorio. Su eje estâ formado por dos 
roscas de tel forma que al girar el mismo su avance es la 
diferencia de peso de rosca 7/10 y 8/10 mm, es decir, en 
cada vuelta su avance es de 1/10 de mm. De esta forma es 
posible regular con gran precisiôn los pequehos caudales 
que se necesitan.
9.1.3. Dispositivos de medida
9.1,3.1. Diafragmas medidores
Para medir los caudales de amoniaco, aire primario y - 
aire secundario, que se alimentan al reactor, se utiliza- 
ron diafragmas de vidrio intercalàdos en la conducciôn. La 
pérdida de carga que provocan al paso del fluido, se trans 
mite y mide en un manômetro diferencial cuya lectura es 
Ah^. Como lîquido manométrico no puede utilizarse agua por 
que el amoniaco se disuelve en ella, por lo que se sustitu 
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mente saturado de amoniaco.
A la salida del diafragma se conecta un tubo manométri­
co con mercurio, una de cuyas ramas esté abierta a la atmÔ£ 
fera, indicândonos la sobrepresiôn ^ respecte a la pre 
siôn atmosférica, que sumada a ésta P^, nos da la presiôn 
absolute del gas en dicho punto. Un termômetro nos indica
as! mismo su temperature t , .p.a.
Para correlacionar los valores del caudal de gas con 
las correspondientes lecturas manométricas se realiza un ca 
librado experimental basado en la ecuaciôn de flujo de flu^ 
dos a través de diafragmas.
2 o Pg Ah
T" (9.1)1 - e
que para este caso puede reducirse a su forma habituai.
p.d. \f‘




con lo que al representar log
« log k + y log. Ah (9.3)
frente a
log Ah^ debe obtenerse una lînea recta de pendiente 1/2.
El calibrado del diafragma de amoniaco se ha realizado 
con aire, midiendo el volumeh de éste con un contador de ga­
ses hûmedo, comprobândose posteriormente con amoniaco, eüD- 
sorbiéndolo sobre una disoluciôn de âcido clorhidrico y de- 
terminando la cantidad absorbida por pesada» Ambos métodos 
fueron coïncidentes, indicéndose en la tabla 9.1 y en la 
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Figura 9.4
CALiBRAOO DE DIAFRAGMA DE AMONIACO
Los diafragmas de aire primario y secundario se han ca­
librado por el primer procedimiento, indicândose los resul­
tados en las tablas 9,2 y 9.3 y en las figuras 9.5 y 9.6, 
respectivamente.
9.1.3.2. Vaporizador de p-xileno
Los factores que regulan la alimentaciôn de p-xileno
son:
a) Temperatura del vaporizador
b) Altura de p-xileno en el vaporizador sobre el nivel 
del burbujeador.
c) Caudal de aire secundario.
En todos los experimentos se mantiene constante la tem- 
peratura del vaporizador (temperatura de ebulliciôn del 
agua destilada a la presiôn ambiente). Por otra parte, dada 
la pequeha cantidad de p-xileno alimentado y la secciôn 
transversal del vaporizador,relàtivamente. grande, el descen- 
50 en la altura de liquide en el mismo durante un experimen 
to fue siempre despreciable; por tanto el ûnico factor que 
prâcticamente contrôla la alimentaciôn de p-xileno es el 
caudal de aire secundario. En condiciones idéales el caudal 
molar de p-xileno estâ relacionado con el caudal volumétri- 
co de aire por la ecuaciôn de los gases perfectos:
Py . Q = n' R T 
en donde:
= presiôn vapor del xileno a 100®C ^
Q = caudal volumêtrico de aire primario
n' = caudal molar del p-xileno
T = temperatura del vapor en °K
Sin embargo, en la prâctica el comportamiento del vapo­
rizador puede desviarse de la ecuaciôn anterior por diver- 
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1,gura 9.6
CALIBRADO DEL DIAFRAGMA DE AIRE SECUNDARIO
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el paso del aire por el mismo. Con objeto de poder reali- 
zar el planteamiento de los distintos experimentos se pro- 
cediô a un calibrado experimental del vaporizador en fun- 
ciôn del caudal de aire secundario, o mejor en funciôn de
QV para el mismo que estâ relacionado con Ah^ a través 
del calibrado del diafragma de aire secundario. Los resul­
tados obtenidos se encuentran en la tabla 9.4 y se han re- 
presentado grâficamente en la figura 9.7.
9.2. DETALLES DEL PROCEDIMIENTO
9.2.1. Preparaciôn de catalizadores
Se han preparado dos catalizadores que se representan 
con la letra A y un nûmero que indica el orden en que se 
han ensayado.
9 .2. l.lXatalizador A-1 .
Composiciôn: 10% de pentôxido de vanadio 
2% de triôxido de molibdeno 
1% de molibdato ferroso 
1,5% de pentôxido de fôsforo
85,5% de alumina activada por lavado âci­
do.
Preparaciôn: Con 72,4 gr de metayanadato êunônico, 14,2
gr de molibdato amônico y 5,8 gr de molibdato ferroso (pre
parado in situ a partir de 5,85 gr de molibdato smiônico y 
3,95 gr de sulfato ferroso), todos ellos de pureza analît^ 
ca se preparan très disoluciones acuosas, de tal modo que 
la cantidad total de lîquido oscile entre 150 y 200 c.C.; 
se mezclan las très disoluciones agitando continuamente.
Se anaden 50 c.c. de amoniaco concentrado y 11,6 gr de 
âcido ortofosfôrico previamente neutralizado frente a fe- 
nolftaleîna con amoniaco. Esta suspensiôn se homogenize 
agitândola 15 minutes en un rotavapor a la vez que se ca- 































A continuaclôn se anaden los 500 gr de soporte, alûmi­
na activada por lavado âcido segûn se indica mâs adelante; 
se cierra el sistema y se hace vacîo comenzando la évapora 
ciôn. Debe evitarse una ebulliciôn tumultuosa, con brus- 
cos desprendimientos de gases controlando cuidadosamente 
el vacio en el rotavapor. '
Cuando queda una masa hûmeda, que ya se adhiere a las 
paredes, se extrae y se calienta en una câpsula de fondo 
piano en una estufa a 110*C durante très horas. El produc­
to obtenido se tritura y se tamiza.
Activaciôn: Se realiza en el reactor a 350*C durante 
4 horas en corriente de oxîgeno,, adquiriendo el cataliza- 
dor un color verde oscuro.
9.2.1.2. Catalizador A-2
Es similar al catalizador A-1, excepto que no contiene 
pentôxido de fôsforo.
9.2.1.3. Activaciôn de la alûmina
’ Se realiza por ebulliciôn con âcido clorhidrico concen 
trado durante dos horas lavândose a continuaciôn con agua 
y repitiéndose la operaciôn hasta que las aguas de lavado 
dan reacciôn negativa de hierro. Una vez que esto sucede 
se lava repetidas veces con agua destilada hasta pH neutro 
y ausencia de cloruro en las aguas de lavado.
9.2*2. Condiciones de fluidizaciôn
Se han realizado experimentos de fluidizaciôn con los 
catalizadores A-1 y A-2, con objeto de determiner el cau^ 
dal minimo de fluidizaciôn en funciôn de las condiciones 
de reacciôn y del diâmetro de tubo empleado. Los fesulta- 
dOB para ambos han sido coïncidentes y en la tabla 9*6 se 
resenan los mismos cuya representaciôn grâfica se présenta 
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= diâmetro del tubo en cm 
Dp = diâmetro de particule en mm
y pg = densidades del fluido y del sôlido en gr/cc 
n = viscosidad del fluido en c.p.
caudal minimo de fluidizaciôn en c.c/seg
se ajustô satisfactoriamente a las determinaciones ex 
perimentales y por ello fue empleada para determiner el * 
caudal minimo de fluidizaciôn en las condiciones de reac­
ciôn de cada expérimente.
9.2.3. Métodos de anâlisis
De los productos de reacciôn se analizan el xileno no 
reaccionado, tereftalonitrilo, tolunitrilo, diôxido de 
carbono y cianuro de hidrôgeno. El xileno, tereftalonitri 
lo y tolunitrilo se recogen en acëtonà,: àforândose los 
productos de reacciôn a 500 c.c. Los otros dos se recogen 
^n soluciôn de NaOH 2N àforândose a 500 c.c.
9.2.3.1. Anâlisis de xileno no reaccionado
Se realizô en un cromatôgrafo de gases Pérkin Elmer 
Fraktometer f 6 utilizando una columna de aceite de fenilsi 
licona al 15% como fase estacionaria sobre un soporte de 
Celite. Para la determinaciôn cuantitativa se anade teref 
talato de dimetilo como patrôn interno.
Las condiciones de operaciôn utilizadas fueron:
Detector de ionizaciôn de llama (FID).
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Temperatura columna = 200*C 
Gas portador Ng
Caudal total de gas portador a través de la columna:
50 c.c/min
Caudal de gas en el detector: 10 c.c/min
Temperatura accesos: 250*C
Temperatura bloque de inyecciôn: 300 ®C
Xileno y disolvente salen muy prôximos ,ra^Ôn por la que 
no puede dlsminuirse el elevado tiempo de retenciôn de los 
restantes productos sin solapar excesivamente los picos de 
los dos primeros.
0.2.3.2. Anâlisis de tereftalonitrilo y tolunitrilo
Se realizaron ambos conjuntamente por cromatografla de 
gases de la fase orgânica, utilizando una columna que tiene 
como fase estacionaria suscinato de etilenglicol al 2,5% so 
bre Cromosorb G AW-DMCS como soporte. El patrôn interno ut^ 
lizado es terftalato de dimetilo.
Las condiciones de operaciôn son:
Detector FID
Temperatura en la columna 190*C 
Gas portador Ng
Caudal de gas portador en la columna 40 cc/min 
Caudal de ^2 por el detector IQ cc/min 
Temperatura bloque inyecciôn 300®C 
Temperatura de acceso 250*C
Los tiempos de retenciôn son:
Tolunitrilo 1' 50”
Tereftalato de dimetilo 8' 30”
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Tereftalonitrilo 11*
En la figura 9.9. se représenta un cromatograma tipico.
En las figuras 9.10 y 9.11 se representan las curvas 
de calibrado para una serie de experimentos. Debe resaltar 
se que en lugar de tener una curva de calibrado ûnica para 
todos los anâlisis cada muestra se analizaba simultâneamen 
te con très patrones de composiciôn muy similar con lo que 
se disminuia considerablemente el error de la determina­
ciôn. \
9.2.3.3. Anâlisis de CO2
El diôxido de carbono se analiza por volumetria âcido- 
base . 20 cc de la disoluciôn acuosa se neutralizan con 
d H  0,1 N hasta las proximidades del punto de viraje fren­
te a fenolftaleina, completândose hasta éste con disolu­
ciôn de CIH 0,1 N. A continuaciôn se valora con esta diso­
luciôn hasta viraje frente a naranja de metilo. El volumen 
gastado en esta ültima operaciôn da el diôxido de carbono 
présente después de efectuadas las correcciones por dilu- 
ciôn y estequiometria de la descarboxilaciôn de los com- 
puestos aromâticos présentes.
9.2.3.4. Anâlisis de HCN
No se déterminé cuantitativamente. Unicamente sé detec 
tô su presencia por cromatografia de gases.
Se comprobô también su existencia en la disoluciôn al- 
calina de NaOH, utilizada para recoger el CO2.
9.2.4. Câlculo de un experimento
Como ejemplo se expone a continuaciôn el planteamiento 
inicial y los câlculos del experimento 433.
9.2.4.1. Condiciones previstas
T® reacciôn = 410® Presiôn mm Hg = 800 mm
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Temperatura en el laboratorio 24®C
Mmoles totales a introduclr al reactor = 50 inmoles/min 
Relaciôn molar aire/xileno = 80 
Relaclôn molar amonîaco/xlleno = 5 
De estas très cantidades se obtienen:
P-xileno a alimentar = = 0,58 .
Aire a alimentar = = 46,51
Amonlaco a alimentar = — = 2,90 -
Câlculo de ûh2
En la figura 9.7. se deduce que para 0,58 mmoles/min 
de p-xileno, vaporizado se requiere para el aire secunda- 
rio un valor 0\J^ = 5,3. Con este valor en la fig.
p.d.
9.6. de calibrado del diafragma de aire secundario se dedu 
ce que la diferencia de alturas manométricas Ahg debe ser 
49 mm de liquide.
Câlculo del caudal molar de aire secundario
PM c n ce mm H< 
f- = 5,3 — g
Como C = nj R .\Tk .1/ |
n, = Q ^  . — _2-— . i (Temperature del aire •» 24*G,
^ Vf
Presiôn 800 mm)
Pg = (5,3) .
(760) (0,082)yri879F)J(29V8ÔÔ)
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Hg * 25,97 X lO"^ mmmoles/seg <> 1,56 xnmoles/minuto de
aire.
Câlculo de Ah^
(R\/Mv/ è)^ire “ 204,28
Mmoles/minuto de aire total a introducir = 46,51
Mmoles/minuto introducidos de aire:sec. = 1,56
Mmoles/minuto a introducir en aire prim. = 44,95 <>
0,75 mmoles/seg.
Temperatura en el diafragma = 24*C. Presiôn 800 mm
\ p f K .
n - 153,04
Con este valor en la grâfica de calibrado del diafrag- 
ma de aire primario (fig. 9.5) résulta un valor Ah^ de 
155 mm de llquido.
Câlculo de Ah_ m
Mmoles/minuto de NH^ a introducir = 2,90 <> 2,90/60 = 
= 4,83 . 10*^ mmoles/seg.
Temperatura en el diafragma = 24* C Presiôn pcstdia* 
fragma 800 ram.
En estas condiciones (R^^ “ 156,82
q / ^ =  0,0483 . 156,82 = 7,58n R][~a
En la figura 9.4 se obtiene un valor para Ah^ = 51 mm 
de liquide.
Resultados del experimento
Caudal de alimentaciôn de p-xileno.
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Pesada final del vaporizador 106,325 gr
Pesada inlcxal " " 108,114
1,789 gr
1.789Mmoles totales introducidos = ------  = 16,85
106,10
Ouraciôn del experimento = 30 minutos 
Mmoles/minuto introducidos = = 0,561
= = 556,50 .
Rendimiento de tereftalonitrilo
En la figura 9.10 se ha representado la curva de call 
brado para el anâlisis cromatogrâfico de TDN.
A 100 c.c. de muestra se anadieron 0,9255 mmoles de 
patrôn.
Como promedio, de los tres anâlisis realizados de la 
misma se obtuvo un valor
Altura - TDN _ i one;
Altura patrôn "
De la grâfica se obtiene
mmoles TDN _ « 
mmoles patrÔn “ '
Por tanto:
mmoles TDN/100 cc = (0,9255)(2,205) = 2,040
mmoles TDN/500 cc (total) = (2,040) (5) = 10,20 mmoles
Rendimiento en TDN
 mmoles TDN_________  _ 10,20 _ ^
TDN mmoles xileno alimentado ” 16,85 “ '
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Rendimiento de tolunitrilo
En la figura 9.11 se ha representado la curva de calibra 
do para el anâlisis cromatogrâfico de TN.
Como promedio de los tres anâlisis realizados de la mues 
tra se obtuvo un valor
Altura TN ^
Àitura patrôn '
De la grâfica se obtiene
MMples TN ^ Q g.- 
Mmoles patrôn '
Por tanto
Mmoles TN/100 cc = (0,9255)(0,817) = 0,756 
Mmoles TN/500 cc (total) = (0,756) (5) = 3,78
Rendimiento en TN
"TN = I F T W  “ 0-2:5
Rendimiento de p-xileno no reaccionado
Opérande de forma paralela a los otros dos compuestos se 
obtuvo:
Mmoles dè p-xileno no reaccionado/500 cc = 0,34 
Rendimiento en p-xileno no transformado =
0,050X
Rendimiento en CO2
Volumen del aforo = 500 cc.
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Normalidad del CIH = 0,1N factor = 1,13.
Por valoraciôn frente a tres muestras se han obtenido 
os siguientes volûmenes de âcido équivalente a CO^.
= 6,20 cc V2 = 6,20 cc = 6,25 cc
Volumen medio consumido = t = 6,20
Milimoles totales de CO2 en el aforo =
=. 6,20 . 0,1 . 1,13 . = 17,55 mmoles
Milimoles de p-xileno équivalente = 
mmoles de CO.
-  = 2,1948
Rendimiento en CO2 = 65^ ” 0,1302
9.3. INTEGRACION SIMULTANEA POR DIFERENCIAS FINITAS DE LAS 
ECUACIONES DE APARICION DE 00^ Y TEREFTALONITRILO.
Las ecuaciones a integrar son:
dn
= k^n^,. + k.n.d(M/A) 3 TN 4 TDN
^^TDN . .
d(M/A) “ 2^TN “ 4*TDN
Como ya se ha indicado, se harâ
“ *"tdn
d,(M/A) = A (M/A)
■ ûn 




y teniendo en cuenta que
^TN *TDN ^
as ecuaciones se transforman en:
An = c
^^c ^^TDN
1 - (n^ + 2 ) ” ^^TDN 2 ^
An,









donde n^ serâ el valor obtenido en la integraciôn correspon 
diente de la ec. de p-xileno para dicho punto inicial del 
intervalo. (Ec. 6,16).
Despejando An^ y An,TDN
AnTDN
^2 ^/2 -i^TDN~"x ]" ^4 "tTDN
A (M/A) 2“ 2
^4-^3
 ^* 2 A "TDN
1 + 111 
A (M/A) 2
siendo
Z = %3 - k3"c +' (k4-k3)"4oN " %3"%
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A = ---------- ---
1 , 3  
A (M/A) 2 ■
(k,-k,)/2 
A(M/A) 2
Calculados An__._ y An_ se obtienen los valores deTDN C
"tdn y "c final del intervalo de M/A analizado •
\
" t d n  “  " t o n  ^  * " t d n
"c = "c + A"c
En la tabla 9.7 se tabula el programa de câlculo se* 
guido para la integraciôn.
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TABLA 9.7
PROGRAMA PARA LA INTEGRACION SIMULTANEA DE LAS ECUACIONES

























50 FORMAT(4F10.7, F10.2) ;
100 FORMAT(10X,I8,4(10X,F10,6))
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